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KURZFASSUNG 
Membranverfahren trennen Gasgemische kontinuierlich, selektiv und energieeffizient. Damit 
stellt dieses Trennverfahren eine interessante Alternative zu herkömmlichen, energieintensiven 
Gasreinigungsverfahren mittels Wäschern dar. Allerdings steigen insbesondere für Hochtempera-
turanwendungen die material- und prozesstechnischen Anforderungen an das Membransystem, 
wodurch die Materialauswahl stark eingegrenzt wird. Bisher existiert im kommerziellen Maßstab 
noch kein hochtemperaturtaugliches, kontinuierliches Abscheideverfahren für die selektive  
Abscheidung von CO2 aus Synthesegas. Der Einsatz von Membranen aus Hydrotalcit stellt für 
die CO2-Abscheidung aus vorgereinigten Synthesegasen einen vielversprechenden Lösungsansatz 
dar. 
In dieser Arbeit wird die systematische Entwicklung von anorganischen mehrschichtigen Hydro-
talcit-Membranen vorgestellt, mit denen CO2 selektiv aus dem Gasstrom unter Hochtemperatur- 
und Hochdruckbedingungen (T > 350 °C, p ≤ 80 bar) abgeschiedenen werden kann. Die Prozesse 
CO2-Sorption bzw. CO2-Desorption auf der Membranoberfläche sowie die Diffusionseigenschaf-
ten der Membran wurden dabei getrennt voneinander untersucht. 
Zuerst wurden an reinen und mit Kaliumcarbonat dotierten Hydrotalciten mit einem Sorptions-
/Druckreaktor CO2-Sorptionsgleichgewichtsdaten im Temperatur- und Druckbereich zwischen 
200–500 °C bzw. 20–80 bar aufgenommen. Dabei wurden maximale CO2-Kapazitäten von 
1,2 mol/kg für reines Hydrotalcit und 2,0 mol/kg für dotiertes Hydrotalcit mit trockenem, bzw. 
1,95 mol/kg für reines Hydrotalcit und 5,70 mol/kg für K-dotiertes Hydrotalcit mit feuchtem Gas 
ermittelt. Die Desorptionseigenschaften wurden mittels zyklischen CO2-Sorptionsexperimenten 
bestimmt. Dabei stellte sich sowohl für reines als auch für K-dotiertes Hydrotalcit für trockenes 
und feuchtes Gas eine konstante Arbeitskapazität nach mehreren Sorptionszyklen auf dem  
Niveau von zwei Drittel der ursprünglichen CO2-Sorptionskapazität ein. 
Die Hydrotalcit-Membransynthese erfolgte auf Al2O3-Substraten mit einem Harnstoff-Hydrolyse-
Verfahren. Dadurch konnte ein Wachstum der Hydrotalcit-Kristalle direkt auf der Substratober-
fläche erreicht werden und eine homogene Hydrotalcit-Membran synthetisiert werden. Durch 
eine weitere Hydrotalcit-Schicht gelang es, die Defekte der Membran weiter zu verringern. Die 
CO2-Permeanzen wurden mit einem Hochtemperatur-Membranmodul bei 200 °C auf  
3,03·10-7 mol/(m2·s·Pa) und 500 °C auf 1,06·10-6 mol/(m2·s·Pa) bestimmt. Neben der Knudsen-
Diffusion wurde die Lösungs-Diffusion von CO2 als weiterer Transportmechanismus durch die 
Hydrotalcit-Membran identifiziert. Die idealen CO2-Selektivitäten bezüglich N2, H2 und CO  
lagen demnach meist leicht über den Knudsen-Selektivitäten. Gegenüber N2 konnte bei Tempera-
turen von 350 °C eine Selektivität von 1,31 ermittelt und folglich eine partielle CO2-selektive 
Trennung mit den synthetisierten Hydrotalcit-Membranen erzielt werden. 
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ABSTRACT 
Membrane processes separate gas mixtures continuously, selectively and energy-efficiently. 
Thus, this separation process represents an interesting alternative in comparison to conventional, 
energy-intensive gas cleaning processes using scrubbers. However, particularly for high tem-
perature applications the material and process related requirements on the membrane system are 
increasing which limits the material selection enormously. Up to now there is no temperature 
stable separation process available which separates CO2 of synthesis gas continuously and selec-
tively. The usage of hydrotalcite membranes represents a promising approach for CO2 separation 
of prepurified synthesis gases. 
This work presents the systematic development of inorganic multilayer hydrotalcite membranes 
which can be used for CO2 selective separation from gas flows under high temperature and high 
pressure conditions (T > 350 °C, p ≤ 80 bar). The processes CO2 sorption and CO2 desorption on 
the membrane surface respectively, as well as diffusion properties of the membrane were inves-
tigated separately. 
First, CO2 sorption equilibrium data for pure and potassium carbonate doped hydrotalcite were 
recorded with a sorption/pressure reactor at temperatures and pressures between 200–500 °C and 
20–80 bar respectively. Maximum CO2 capacities of 1.2 mol/kg for pure hydrotalcite and 
2.0 mol/kg for K-doped hydrotalcite using dry gas or 1.95 mol/kg for pure hydrotalcite and 
5.7 mol/kg for K-doped hydrotalcite using wet gas were detected respectively. Desorption  
properties were determined with cyclic CO2 sorption experiments. After several sorption cycles a 
constant working capacity of two thirds of the initial CO2 sorption capacity was found for both 
pure and K-doped hydrotalcite using dry or wet feed gas. 
Synthesis of hydrotalcite membranes occurred on Al2O3 substrates using a urea hydrolysis pro-
cess. As a result, growth of hydrotalcite crystals was achieved directly on the substrate surface 
and a homogenous hydrotalcite membrane was synthesized. Defects of the membrane could be 
reduced by an additional hydrotalcite layer. CO2 permeances of  
3.03·10-7 mol/(m2·s·Pa) at 200 °C and 1.06·10-6 mol/(m2·s·Pa) at 500 °C were determined with a 
high temperature membrane module. In addition to Knudsen diffusion, solution diffusion of CO2 
was identified as a further transport mechanism through the hydrotalcite membrane. With respect 
to N2, H2 und CO the ideal selectivities were therefore slightly above the Knudsen selectivities. 
Compared to N2, a selectivity of 1.31 was detected at temperatures of 350 °C and thus a partial 
selective CO2 separation was achieved with the synthesized hydrotalcite membranes. 
  
  
1 
1 EINLEITUNG UND ZIELSETZUNG 
Fossile Energieträger (Erdöl, Erdgas und Kohle) bestimmen trotz des Aufschwungs der erneuer-
baren Energien in den letzten Jahren nach wie vor den Energiemarkt. Jedoch leisten die erneuer-
baren Energien einen immer größer werdenden Beitrag (12,6 % des Primärenergieverbrauchs in 
Deutschland, Stand 2015) zur Primärenergie [1]. Insbesondere die vielfältigen alternativen Ener-
gieformen wie Wasserkraft, Windenergie, Photovoltaik, Geothermie, biogene Brennstoffe sowie 
Bio-, Klär- und Deponiegase bieten enormes Entwicklungspotential, den regenerativen Anteil 
der Energiebereitstellung in den zukünftigen Jahren weiter zu erhöhen. Nicht zuletzt auch durch 
politische Vorgaben, die CO2-Emissionen sowie den anthropogenen Treibhauseffekt zu reduzie-
ren, wird die Konkurrenz für die fossilen Energieträger immer stärker. Als einziger erneuerbarer 
Kohlenstoffträger nimmt Biomasse und der im Abfall enthaltene biogene Anteil hierbei eine 
Sonderstellung ein und ist dabei als Rohstoff eine Alternative zu kohlenstoffhaltigen Produkten 
und fossilen Energieträgen [2]. Im Gegensatz zu Biomassen der ersten Generation (z. B. zucker-
haltige Feldfrüchte und Ölsaaten) treten Biomassen der zweiten Generation, die als Reststoffe 
und Koppelprodukte aus der Land- und Forstwirtschaft in großen Mengen anfallen, bei ihrer 
Nutzung als Biokraftstoff nicht in Konkurrenz mit der Nahrungsmittelindustrie.  
Mit dem am Karlsruher Institut für Technologie (KIT) entwickelten bioliq®-Prozess ist es  
möglich, Biomasse der zweiten Generation energetisch zu verwerten. Dabei werden ungenutzte 
Restbiomasse (z.B. Stroh) in synthetische Kraftstoffe und chemische Grundprodukte umgewan-
delt (Abbildung 1.1) [3, 4]. Grundlage hierfür ist ein zweistufiges Verfahren, das sich aus mehre-
ren dezentralen Anlagen zur energetischen Verdichtung der Biomasse und einer zentralen  
Anlage zur Kraftstoffsynthese bzw. Chemikalienherstellung zusammensetzt [5]. In den dezentra-
len Anlagen wird die Biomasse zerkleinert und in einer Schnellpyrolyse zu einem sogenannten 
bioSyncrude pyrolysiert. Das bioSyncrude besteht aus einem Gemisch aus Pyrolysekoks und 
Pyrolyseöl aus kondensierten Pyrolysedämpfen. Die Suspension beinhaltet bei weniger als einem 
Zehntel des Ausgangsvolumens 85 % der ursprünglich in der Biomasse enthaltenen Energie. Das 
restliche Pyrolysegas enthält etwa 10 % des Heizwertes der ursprünglichen Biomasse und liefert 
bei optimaler Betriebsführung die notwendige Energie für die Aufheizung und Pyrolyse der  
Biomasse. Die energetisch verdichtete Biomasse kann nun wirtschaftlich über weite Strecken 
(ca. 200 km) zu einer zentral gelegenen Hochdruck-Flugstrom-Vergasungsanlage für die weitere 
Verarbeitung transportiert werden. Dort wird sie bei Temperaturen von über 1200 °C und  
Drücken bis zu 80 bar in einem Hochdruck-Flugstromvergaser vergast. Im Anschluss wird das 
teerfreie und methanarme Roh-Synthesegas in einer Hochtemperatur-Hochdruck-Gasreinigung 
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2 
(HTHP) bei 80 bar gereinigt [6, 7]. Zuerst werden Partikel mit keramischen Filterkerzen bei 
Temperaturen bis 800 °C abgeschieden. Die Entfernung von Sauergasen (z.B. HCl, H2S) erfolgt 
in einer zweistufigen Festbettsorption mit Trona (NaHCO3, Na2CO3·2 H2O) und Zinkoxid bei 
Temperaturen von 500 °C. Auf demselben Temperaturniveau werden Stickstoffverbindungen 
(z.B. NH3, HCN) und Restorganik an einem Katalysator zersetzt. 
 
 
Abbildung 1.1: Der bioliq®-Prozess; nach [5] 
 
Dabei werden im Gegensatz zur herkömmlichen Gasreinigung mit Wäschern Druck- und  
Temperatursenken vermieden. Somit entfallen für anschließende Syntheseprozesse die notwen-
dige energieintensive Aufheizung und Verdichtung des gereinigten Synthesegases. Die Energie-
effizienz der Gasreinigung lässt sich so um etwa 10 % erhöhen [8]. Die CO2-Abscheidung aus 
dem Synthesegasstrom erfolgt bisher noch auf Basis eines konventionellen Selexol-
Waschverfahrens [9]. Die Kraftstoffsynthese erfolgt im Anschluss der Gasreinigung zuerst über 
eine einstufige Dimethylether-Synthese (DME) [2] bei Temperaturen zwischen 200 °C und 
300 °C und Drücken bis zu 60 bar [5]. Mit Hilfe einer katalysierten Dehydratisierung werden 
anschließend die gewünschten Kohlenwasserstoffe synthetisiert. Bis auf die CO2-Abscheidung 
besitzt die Prozesskette von der Vergasung bis zur Kraftstoffsynthese ein kontinuierliches  
Temperatur- und Druckgefälle. Aus energetischer Sicht ist es daher sinnvoll, CO2 auf einem 
Temperatur- und Druckniveau zwischen 300–500 °C bzw. 60–80 bar abzuscheiden, um die 
bioSyncrude
bioSyncrude
Biokraftstoff
Bi
o
m
as
se
Syngas
dezentral zentral
Kraftstoff-
Synthese
DME-
Synthese
Filter Sorption CO2- und 
Wasserab-
scheidung
Katalysator
O2 (Dampf)
Gasreinigung und Konditionierung
Hochdruck-
Flugstrom-
Vergasung
Schlacke
Schnellpyrolyse
Vorbehandlung/
Zerkleinerung
1 Einleitung und Zielsetzung  
 
3 
Heißgasreinigung zu komplettieren und die daraus resultierenden energetischen Vorzüge optimal 
ausnutzen zu können. Zudem ist solch ein CO2-Abscheideverfahren auch z.B. für die  
Prozessoptimierung von IGCC-Kraftwerken (Integrated Gasification Combined Cycle) [10] oder 
einer Hochtemperatur-Wassergas-Shift-Reaktion sehr interessant. Ein kontinuierliches trockenes 
HTHP-CO2-Abscheideverfahren im kommerziellen Maßstab existiert bisher bei diesen extremen 
Prozessbedingungen jedoch noch nicht.  
Ziel dieser Arbeit ist die Entwicklung eines kontinuierlichen, trockenen Abscheideverfahrens, 
mit dem CO2 aus vorgereinigtem Synthesegas bei Temperaturen oberhalb 350 °C und Drücken 
bis zu 80 bar abgeschieden werden kann. Die CO2-Abscheidung soll mit einer CO2-selektiven 
Membran aus Hydrotalcit erfolgen, bei der die Abtrennung mit dichten Membranen auf dem 
Lösungs-Diffusions-Prinzip beruht. Dazu werden in dieser Arbeit die für den Trennmechanismus 
entscheidenden Teilschritte  
• Sorption der CO2-Moleküle an der Membranoberfläche 
• Diffusion der sorbierten Komponente durch die Membran  
• Desorption der CO2-Moleküle auf Permeatseite  
getrennt voneinander untersucht. 
Im Strukturbild in Abbildung 1.2 sind die in dieser Arbeit durchgeführten Prozesse und  
Analysemethoden zur systematischen Hydrotalcit-Membransynthese für die CO2-Abtrennung 
unter Hochtemperatur- und Hochdruckbedingungen dargestellt. Zuerst werden in Vorunter-
suchungen ausgewählte Einflussparameter auf die CO2-Sorption ermittelt und für die weiteren 
Untersuchungen als konstant definiert. Anschließend werden die CO2-Sorptionseigenschaften 
sowohl von reinem als auch mit Kalium dotiertem Hydrotalcit mit trockenem sowie feuchtem 
Gas im Temperaturbereich zwischen 200–500 °C und Druckbereich 20–80 bar systematisch mit 
Hilfe der statistischen Versuchsplanung (DoE) ermittelt. Die für diese Charakterisierung not-
wendige Planung, Aufbau und Inbetriebnahme eines Sorptions-/Druckreaktors ist ebenfalls  
Bestandteil dieser Arbeit. Mit dieser Anlage wurde zudem das Desorptionsverhalten von CO2 für 
die verwendeten Hydrotalcite durch zyklische Sorptions-/Desorptionsexperimente bestimmt. Mit 
entsprechenden Analysemethoden werden insbesondere die Strukturveränderungen des Hydro-
talcits sowie die CO2-Sorption an Hydrotalciten nachgewiesen und charakterisiert. Ein weiterer 
Schwerpunkt dieser Arbeit liegt auf der Synthese und Charakterisierung von mehrschichtigen 
Hydrotalcit-Membranen. Dazu werden nach Literaturrecherchen und Voruntersuchungen  
verschiedene Syntheserouten verfolgt und auf ihre Eignung als mögliches Beschichtungs-
verfahren für die Membransynthese überprüft.  
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Abbildung 1.2: Strukturbild über die in dieser Arbeit durchgeführten Prozesse und Analysemethoden zur  
systematischen Hydrotalcit-Membransynthese sowie deren Charakterisierung hinsichtlich  
CO2-Sorption/Desorption und CO2-Diffusion 
 
Die synthetisierten Hydrotalcite werden mit gängigen Analysemethoden (REM, XRD) hinsicht-
lich Membrandicke, -struktur und -zusammensetzung charakterisiert. Zudem werden mit einem 
eigens dafür entwickelten Membran-Teststand die Permeabilitäten und Selektivitäten der synthe-
tisierten Membranen in Abhängigkeit der Temperatur und des Drucks für ausgewählte Gase  
bestimmt und damit die Diffusion durch die Membran charakterisiert. 
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2 THEORETISCHE GRUNDLAGEN UND STAND DER 
TECHNIK 
2.1 Verfahren zur CO2-Abscheidung in Kraftwerksprozessen 
Laut dem Intergovernmental Panel on Climate Change (IPCC) ist es notwendig die Treibhaus-
gase wie z.B. Kohlenstoffdioxid (CO2) oder Methan (CH4) signifikant zu reduzieren, um den 
Anstieg der globalen Durchschnittstemperatur auf 2–2,4 °C über dem vorindustriellen Niveau zu 
stabilisieren [11]. Mit 75 % ist die Verbrennung von fossilen Ressourcen hauptverantwortlich für 
diese anthropogenen CO2-Emissionen [12]. Insbesondere Kraftwerksprozesse mit fossilen 
Brennstoffen oder Industrieprozesse, wie z.B. die Zementherstellung, emittieren große Mengen 
an CO2. Durch den punktförmigen Ausstoß sind diese Prozesse daher besonders für die effektive 
und wirtschaftliche CO2-Abscheidung interessant. In Abbildung 2.1 sind die möglichen  
Verfahrensvarianten (Post-Combustion-Capture, Pre-Combustion-Capture, Oxyfuel-Combustion 
und industrielle Prozesse) zur CO2-Abscheidung in Kraftwerks- und Industrieanlagen dargestellt. 
 
 
Abbildung 2.1: Verfahren zur CO2-Abscheidung in Kraftwerks- und Industrieanlagen [12] 
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2.1.1 Post-Combustion-Capture-Verfahren 
Beim Post-Combustion-Capture-Verfahren wird das CO2 nach dem Verbrennungsprozess und 
der anschließenden üblichen Rauchgasreinigung (Entstaubung, Entstickung und Ent-
schwefelung) abgeschieden [13]. Mögliche Anwendungsgebiete für dieses Verfahren sind z. B. 
industrielle Prozesse mit fossilen Brennstoffen wie in kohlegefeuerten Dampfkraftwerken oder 
bei der Stahlproduktion [14]. In Kraftwerksprozessen liegt das CO2 meist in geringen Konzentra-
tionen (ca. 5–15 Vol.-% bei der Verbrennung mit Luft), unter atmosphärischem Druck sowie bei 
relativ niedrigen Temperaturen vor [15]. Daher eignen sich insbesondere chemische  
Absorptionsverfahren (z.B. Aminwäschen) zur CO2-Abscheidung [16]. Durch die energie-
intensive Waschmittelregeneration und Kreislaufführung während der Desorption resultiert hier 
allerdings ein Wirkungsgradverlust eines konventionellen Kraftwerks von 8–12 % [17].  
Ein weiterer Nachteil sind die hohen Investitionskosten der Anlage. Jedoch lässt sich der  
Abscheideprozess an bestehenden Anlagen relativ leicht nachrüsten, sofern ausreichend Platz zur 
Verfügung steht. Neuentwicklungen am Kraftwerksprozess selbst sind hierfür nicht notwendig. 
2.1.2 Pre-Combustion-Capture-Verfahren 
Beim Pre-Combustion-Capture-Verfahren wird das CO2 bereits vor der eigentlichen Verbren-
nung abgeschieden. Bei diesem Trennverfahren wird der Brennstoff (z.B. Kohle oder Biomasse) 
zuerst durch Dampfreformierung oder partielle Oxidation wie in einem IGCC-Verfahren  
(Integrated Gasification Combined Cycle) zu Synthesegas umgesetzt und Aschepartikel, Alkali- 
und Schwefel-Verbindungen sowie weitere Verunreinigungen aus dem Synthesegas entfernt 
[18–20]. Das Synthesegas besteht danach überwiegend aus H2 und CO. Um die Wasserstoff-
ausbeute zu erhöhen, wird letzteres anschließend in einer Wassergas-Shift-Stufe im Reformer 
unter Zugabe von H2O weiter zu H2 und CO2 umgesetzt. 
 
  +  ⇄  +          ℎ = −41,2 / (2.1) 
 
Das Gasgemisch befindet sich auf einem hohen Druckniveau (20–80 bar) mit CO2-Anteilen von 
15–60 Vol.-% [18]. Daher wird das CO2 bevorzugt mit einem physikalischen Sorptionsverfahren 
wie z.B. dem Rectisol- oder Selexol-Verfahren (Kapitel 2.2.1.1) entfernt, wie es bereits in der 
Chemie angewandt wird und als Stand der Technik angesehen werden kann. Die Abscheidung 
aus dem trockenen Gasstrom ist hier wesentlich effizienter als beim Post-Combustion-Capture-
Verfahren [18]. Oftmals wird der Vergasung eine Luftzerlegungsanlage vorgeschaltet und der 
Brennstoff mit reinem Sauerstoff vergast. Somit bleiben die Vergasungsmittelmengen durch den 
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zuvor abgetrennten Stickstoff gering. Allerdings steigen dadurch die Betriebskosten an. Der 
Wasserstoff wird danach mit dem Stickstoff aus der Luftzerlegungsanlage vermischt, um zu ho-
he Verbrennungstemperaturen zu vermeiden und in einer Turbine verbrannt. Zudem kann der 
reine Wasserstoff auch direkt als chemischer Rohstoff verwendet oder in einer Brennstoffzelle 
zur Stromproduktion genutzt werden [21]. In ersten Pilotanlagen und IGCC-Kraftwerken wurde 
diese Technologie bereits erprobt [16, 18]. Allerdings erfordert diese Technologie einen voll-
kommen neuen, komplexen und teuren Kraftwerkstyp und die Entwicklung von kommerziellen 
Wasserstoffturbinen [13]. 
2.1.3 Oxyfuel-Verfahren 
Im Gegensatz zur konventionellen Verbrennung mit Luft wird beim Oxyfuel-Verfahren der 
Brennstoff (z.B. Kohle, Gas oder Biomasse) mit reinem Sauerstoff verbrannt [13]. Daraus resul-
tiert ein deutlich geringeres Abgasvolumen als bei der Verbrennung mit Luft. Ebenso entfällt 
somit weitestgehend die aufwendige Abscheidung der überwiegend verbrennungsluftbedingten 
Stickoxide [22]. Das Rauchgas besteht größtenteils aus CO2 und Wasserdampf und lässt sich 
anschließend durch Kondensation des Wasserdampfes leicht trennen [12, 14, 21]. Um zu hohe 
Temperaturen von ca. 3500 °C im Brennerraum zu vermeiden, werden zwei Drittel des Rauchga-
ses wieder in die Brennkammer zurückgeführt und senken somit die Verbrennungstemperatur 
auf etwa 1900 °C [12]. Durch die Rezirkulation wird zudem der Restsauerstoffgehalt im Abgas 
gesenkt [19]. Der für den Prozess benötigte reine Sauerstoff wird in der Regel über eine kryoge-
ne Luftzerlegungsanlage gewonnen. Dieses Verfahren ist sehr energieintensiv, teuer und senkt 
den Gesamtwirkungsgrad des Prozesses. Alternativ bietet sich eine Trennung mit Membranen 
an. Diese benötigen jedoch wie auch die Modifizierung der Gasturbinen noch weitere  
Entwicklungsschritte [18, 22]. Der Energiekonzern Vattenfall hat von 2008 bis 2014 die  
weltweit größte Oxyfuel-Anlage (30 MWth) am Standort Schwarze Pumpe betrieben. Eine  
weitere geplante Demoanlage in Jänschwalde wurde anschließend aufgrund fehlender rechtlicher 
Rahmenbedingungen jedoch nicht realisiert. 
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2.2 Technologien zur CO2-Abscheidung 
Für die CO2-Abscheidung stehen eine Reihe von Abscheidetechnologien und -methoden zur 
Verfügung. Man unterscheidet zwischen Absorption, Adsorption, Membranverfahren und  
kryogener Destillation [23, 24]. Entscheidend für die Auswahl sind die Parameter Temperatur, 
Druck, CO2-Konzentration, Gaszusammensetzung sowie der Volumenstrom der zu trennenden 
Gase [25]. Im nachfolgenden werden die einzelnen Verfahren näher beschrieben. 
 
 
Abbildung 2.2: Möglichkeiten zur industriellen CO2-Abscheidung; nach [22, 24] 
 
2.2.1 Sorption  
Unter dem Begriff Sorption versteht man die Anlagerung oder Aufnahme einer fluiden Phase 
(Ab-/Adsorptiv) an oder in eine feste bzw. flüssige Phase (Ab-/Adsorbens). Dabei ist der  
Phasenübergang entscheidend, ob es sich um eine Absorption oder Adsorption handelt. Bei der 
Absorption lagern sich die Teilchen an die Grenzfläche an und lösen sich zusätzlich im festen 
oder flüssigen Absorbens. Lagern sich die fluiden Teilchen jedoch nur an die Grenzschicht des 
Sorbens an, handelt es sich um einen adsorptiven Prozess [26]. Die gebundenen Moleküle wer-
den als Ab-/Adsorpt bezeichnet und bilden mit dem Ab-/Adsorbens zusammen das Ab-/Adsorbat 
[27]. Die Umkehrung der Sorption ist die Desorption. Dabei entweicht das Ab-/Adsorpt wieder 
aus dem Sorbens. In Abbildung 2.3 sind die Absorption sowie die Adsorption schematisch  
dargestellt. 
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(a) (b) 
Abbildung 2.3: Schematische Darstellung der Absorption (a) und Adsorption (b); nach [27] 
 
2.2.1.1 Absorption 
Bei der Absorption werden eine oder mehrere gasförmige Komponenten von einer Flüssigkeit 
oder selten von einem Feststoff unter Bildung einer molekulardispersen Verteilung bis zum  
Phasengleichgewicht aufgenommen [28]. Dabei wird zwischen der physikalischen und chemi-
schen Absorption unterschieden. Mitentscheidend für den Absorptionsvorgang ist die richtige 
Wahl des Absorbens. Neben einer hohen Selektivität und Kapazität/Löslichkeit sollte das 
Waschmittel sich leicht regenerieren lassen und einen möglichst geringen Dampfdruck besitzen, 
um die Lösemittelverluste über das Reingas möglichst gering zu halten [28, 29]. Weitere  
Anforderungen sind eine geringe Viskosität, ein niedriger Schmelzpunkt, keine Toxizität,  
geringe Korrosivität, hohe chemische und thermische Stabilität sowie ein geringer Preis [29, 30]. 
Üblicherweise finden Absorptionsprozesse vorzugsweise bei der Trennung von Gasgemischen 
und zur Gasreinigung Anwendung [30]. 
2.2.1.1.1 Physikalische Absorption 
Bei der physikalischen Absorption ist das Absorptiv rein physikalisch durch Van-der-Waals-
Kräfte im Absorbens (Lösemittel) gebunden. Durch Temperaturanstieg und/oder Druck-
absenkung lässt sich das Absorpt leicht wieder freisetzen (desorbieren) und die schwachen 
Wechselwirkungen/Bindungen aufbrechen. 
In einem idealen binären Flüssigkeitsgemisch existiert für die Absorption nach dem Raoultschen 
Gesetz folgender Zusammenhang [30]: 
 
  = , ∙   (2.2) 
 
Abgeberphase
Aufnehmerphase
Absorptiv
Grenzfläche
AbsorbatAbsorbtAbsorbens
Ab
so
rp
tio
n
D
es
o
rp
tio
n
Gas-/Flüssigphase
feste Phase
Adsorptiv
GrenzflächeAdsorbat
Adsorbt
Adsorbens
D
e
so
rp
tio
n
Ad
s
o
rp
tio
n
aktive Zentren
2 Theoretische Grundlagen und Stand der Technik  
10 
Dabei besteht zwischen dem Dampfdruck des Lösemittels pj über dem Flüssigkeitsgemisch mit 
dem flüssigen Stoffmengenanteil xj ein proportionaler Zusammenhang. Die Proportionalitäts-
konstante ps,j ist dabei der Sättigungsdampfdruck des Lösemittels. Ebenso lässt sich dieses  
Gesetz auch für die absorbierte Gaskomponente i anwenden [31]. 
 
  = , ∙  = , ∙ (1 − ) (2.3) 
 
Oftmals liegt die Betriebstemperatur bei der Absorption oberhalb der kritischen Temperatur der 
abzutrennenden Gaskomponente, die dann als Gas gelöst im Absorbens vorliegt. Eine Kondensa-
tion während der Absorption ist nicht möglich, da ihr flüssiger Aggregatzustand unter den  
Prozessbedingungen nicht mehr existiert [30]. Somit kann der Sättigungsdampfdruck des Gases 
für die Berechnung des Phasengleichgewichts nach dem Raoultschen Gesetz nicht mehr angege-
ben werden. Man geht daher von einer idealen Lösung aus, indem das Absorptiv nur in geringer 
Konzentration im Absorbens gelöst (xi → 0) ist. Dies entspricht dem Lösungsvorgang nach dem 
Henryschen Gesetz [32]. 
 
  =  ∙   (2.4) 
 
Dabei ist der Partialdruck pi des Absorptivs in der Gasphase proportional zum Stoffmengenanteil 
xi des Absorpt im Absorbens. Die Proportionalitätskonstante ist die temperaturabhängige Henry-
Konstante Hij [27, 30]. Diese entspricht dem fiktiven Sättigungsdampfdruck der überkritisch  
gelösten Komponente [31]. 
Für reale Gemische sind das Raoultsche und Henrysche Gesetz nur in Grenzbereichen gültig. 
Der Partialdruck wird für xi → 0 durch das Henrysche Gesetz, für xi → 1 durch das Raoultsche 
Gesetz beschrieben (Abbildung 2.4). 
Generell sind geringe Temperaturen und erhöhte Drücke für die Absorption förderlich, da die 
Henry-Konstante mit der Temperatur ansteigt [31]. Dagegen reicht für die Desorption meist 
schon eine Absenkung des Drucks aus, um das Absorpt wieder aus dem Lösemittel auszutreiben. 
Dieser Vorgang kann zusätzlich durch einen Heizvorgang beschleunigt werden. In der Regel 
wird das Waschmittel im Kreislauf gefahren und nach der Regeneration wieder der Absorber-
kolonne zugegeben. Als Waschmittel für die physikalische Absorption von CO2 haben sich in 
der Vergangenheit neben Wasser insbesondere Methanol (Rectisol-Verfahren) [24, 28, 29, 33], 
Polyethylenglykol und Dimethylether (Selexol-Verfahren) [9, 24, 28, 33, 34],  
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N-methyl-2-pyrrolidon (Purisol-Verfahren) [35, 36], Propylencarbonat (Flour Solvent Prozess) 
[24, 33] sowie die Druckwasserwäsche [37–39] etabliert [40, 41]. 
 
 
Abbildung 2.4: Partialdruckkurve von Komponente i für ein reales, binäres Gemisch mit den Grenzkurven xi → 0 
(Henrysche Gesetz) und xi → 1 (Raoultsche Gesetz); nach [30] 
 
2.2.1.1.2 Chemische Absorption 
Reagiert die aus dem Gasstrom physikalisch absorbierte Komponente mit der Waschflüssigkeit 
(Absorbens), spricht man von einer chemischen Absorption [29]. Die chemische Reaktion  
verändert dabei das Phasengleichgewicht, da das Absorptiv mit dem Absorbens zum Produkt 
reagiert und nur geringe Mengen des Absorptivs im Lösemittel frei vorliegen [31]. Das  
Sorptionsgleichgewicht wird zusätzlich durch die chemische Reaktion bestimmt [30]. Dabei wird 
zur Absorptions- und Lösungswärme auch Reaktionswärme freigesetzt [31]. Für die Aufnahme-
kapazität ist neben der Lage des chemischen Gleichgewichts auch die Kinetik von Bedeutung. In 
der Praxis wird eine schnelle Kinetik bevorzugt, da die chemische Reaktion zusätzlich den  
Stoffübergang bzw. den Stofftransport begünstigt. Turbulenzen des Waschmittels wirken sich 
dabei ebenfalls vorteilhaft aus [29] wie auch der Zusatz von kapazitätssteigernden Additiven 
[31]. Die chemische Absorption wird durch tiefe Temperaturen und hohe Drücke begünstigt. 
Durch Temperaturanhebung und/oder Druckabsenkung lässt sich das beladene Waschmittel  
regenerieren. Dadurch wird das chemische Reaktionsgleichgewicht verschoben [29]. Aufgrund 
der chemischen Bindung ist für die Regeneration des Absorbens ein höherer Energieaufwand als 
bei der reinen physikalischen Absorption notwendig [31]. Bei manchen Systemen ist das  
Absorptiv irreversibel gebunden und eine komplette Regenerierung der Waschlösung nicht  
möglich [29, 31]. Die chemische Absorption wird häufig verwendet, wenn die abzutrennende 
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Komponente in geringer Konzentration mit niedrigem Partialdruck vorliegt und hohe Produkt-
reinheiten gefordert werden [33]. Ansonsten würden sich bei geringer Löslichkeit des Absorptivs 
bei physikalischen Absorptionsverfahren riesige Kolonnen und Anlagen ergeben [31]. Aus den 
Gleichgewichtskurven für chemische und physikalische Absorbentien in Abbildung 2.5 wird 
ersichtlich, dass für geringe Partialdrücke pi des Absorptivs ein größerer Stoffmengenanteil xi in 
chemischen Waschmitteln gelöst werden kann [33, 42]. Hingegen sind physikalische Wasch-
mittel bei hohen Partialdrücken vorteilhaft. Zudem besitzen chemische Absorbentien eine 
schnellere Kinetik und eine höhere Selektivität als physikalische Lösemittel [30, 43]. Ein  
Nachteil ist die zeitliche thermische oder chemische Degradation der Waschlösung [43]. 
 
 
Abbildung 2.5: Zusammenhang zwischen Partialdruck pi und Stoffmengenanteil xi des Absorptivs im Absorbens 
für chemische und physikalische Absorbentien; nach [42] 
 
Speziell für die Abscheidung von CO2 aus Rauchgas- und Prozessströmen haben sich folgende 
chemische Absorptionsverfahren etabliert: 
In vielen Fällen wird CO2 mit Alkalicarbonatwäschen („Pottaschewäsche“) abgeschieden [29]. 
Dabei reagiert z. B. Kaliumcarbonat in wässriger Lösung (10–30 Gew.-%) mit CO2 zu Kalium-
hydrogencarbonat [30, 44]. 
 
  +  +  ↔ 2         ℎ = −1215 /"#$%   (2.5) 
 
Ein wesentlicher Vorteil bei dieser Abscheidemethode ist die hohe Löslichkeit von CO2 in der 
Carbonatlösung sowie die geringen Kosten des Verfahrens. Allerdings führt die langsame  
Reaktionskinetik im Lösemittel zu großen Kontaktflächen und damit zu großen Anlagen. [45].  
xi
pi
chemisch physikalisch
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Die Abtrennung von CO2 mit basischen Alkanolaminlösungen (20–30 Gew.-%) ist die am  
weitesten verbreitete, kommerzielle Technologie und wird in der Erdgas- und Wasserstoffindust-
rie schon über 60 Jahre angewendet [24]. Die Aminlösungen kommen im Absorber mit dem CO2 
aus dem zu reinigenden Gasstrom, z.B. Rauchgase aus dem Kraftwerk, in Kontakt und werden 
bei 40 °C und Normaldruck von der Lösung absorbiert [21]. Anschließend wird die beladene 
Waschlösung in den Desorber geleitet und das CO2 bei Temperaturen zwischen 100–140 °C im 
Gegenstrom mit Dampf desorbiert [21, 46]. Die regenerierte Aminlösung wird anschließend 
wieder dem Absorber zugeführt. Die fundamentale Reaktionsgleichung lautet am Beispiel für 
Monoethanolamin (MEA) [21, 24, 47]: 
 
 &" +  +  ↔ &"' + (        (2.6) 
 
Neben primären Aminen wie MEA kommen auch sekundäre oder tertiäre Amine wie z.B.  
Diethanolamin (DEA), Triethanolamin (TEA) oder Methyldiethanolamin (MDEA) zum Einsatz 
[22]. Die Wahl der Aminlösung ist neben den Prozessbedingungen (Druck und Temperatur) auch 
von der Gaszusammensetzung und Reinheitsanforderung des zu reinigenden Gasstroms abhängig 
[40]. Primäre Amine zeichnen sich durch eine schnelle Reaktion aus, jedoch ist der Energie-
aufwand für die Regeneration aufgrund der hohen Reaktionswärme sehr hoch. Dieser ist bei  
sekundären und insbesondere tertiären Aminen geringer, jedoch verfügen diese Aminlösungen 
über eine deutlich langsamere Reaktionskinetik. Häufig werden auch Mischungen aus den  
verschiedenen Aminen verwendet [21]. In Tabelle 2.1 sind einige physikalische Eigenschaften 
der verschiedenen Aminlösungen zusammengefasst. 
Trotz der kommerziellen Verfügbarkeit dieser Abscheideverfahren, muss mit einigen Schwierig-
keiten bei diesen Verfahren umgegangen werden. Neben den korrosiven Eigenschaften, der  
Lösemitteldegradation durch SO2, NO2, HCl und HF sowie dem Schlupf ist vor allem der hohe 
Energieaufwand zur Waschmittelregenerierung der Hauptnachteil dieser Verfahren [21, 24]. In 
konventionellen Kraftwerken mit Post-Combustion-Capture verringert sich dadurch der  
Wirkungsgrad um 7–14 % inklusive Verflüssigung des CO2 [22, 46]. 
CO2 kann aus Rauchgasströmen auch mit einer wässrigen Ammoniaklösung abgeschieden  
werden [31]. Insbesondere beeinträchtigen die Gaskomponenten wie COS, CS2 oder HCN den 
Abscheideprozess nicht. Allerdings erfordert der Prozess eine komplexe Anlagentechnik sowie, 
bedingt durch den hohen Dampfdruck der Ammoniaklösung, niedrige Temperaturen im  
Absorber, um die Waschmittelverluste gering zu halten [33]. Weitere Nachteile sind die  
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langsame Kinetik und die unvollständige Regeneration der Waschlösung. Daher wird dieses  
Verfahren heutzutage kaum noch für die Abscheidung von CO2 angewendet. 
 
Tabelle 2.1:  Physikalische Eigenschaften verschiedener Amine; nach [46] 
Lösemittel MEA DEA TEA MDEA 
Summenformel C2H7NO C4H11NO2 C6H15NO3 C5H13NO2 
Prozentualer Anteil in der Lö-
sung (Gew.-%) 30 36 50 50 
Molmasse (g/mol) 61,1 105,1 149,2 119,2 
CO2-Beladung molCO2/molAmin 0,4 0,4 0,5 0,5 
CO2-Beladung molCO2/kgAmin 6,5 3,8 3,4 10,2 
Reaktionswärme (kJ/molCO2) 72 65 62 53,2 
Reaktionsrate (mol/(m3s)) 7,6 1,5 0,0168 0,0092 
 
2.2.1.2 Adsorption 
Die Trennung des Adsorptivs bei der Adsorption beruht auf der selektiven Anlagerung von 
Komponenten aus Gas- und Flüssigkeitsgemischen an der Oberfläche von Feststoffen und  
verläuft exotherm. Als Adsorbens werden üblicherweise Materialien mit einer großen, mikro-
porösen, grenzflächenaktiven Oberfläche wie z.B. Aktivkohle oder Zeolithe verwendet  
(Tabelle 2.2) [29]. 
 
Tabelle 2.2:  Spezifische Oberflächen (BET) technisch wichtiger Adsorptionsmittel; nach [29] 
Adsorptionsmittel Oberfläche in m2/g 
Aktivkohle 1000–1800 
Silicagel 250–850 
Aluminiumoxid 100–400 
Zeolithe (Molekularsiebe) 500–1000 
Kohlenstoffmolekularsiebe 250–350 
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Je nach Stoffsystem sind für die Anlagerung Wechselwirkungskräfte wie Van-der-Waals-Kräfte 
oder Dipol-Dipol-Wechselwirkungen, Wasserstoffbrücken-Bindungen oder quasi-chemische 
Bindungen verantwortlich. Dabei wird zwischen Physisorption und Chemisorption unter-
schieden, wobei eine scharfe Abgrenzung zwischen den Vorgängen nicht immer möglich ist 
(Abbildung 2.6). 
 
 
Abbildung 2.6: Beladung des Adsorbens bei der Physi- und Chemisorption; nach [48] 
 
2.2.1.2.1 Physisorption (physikalische Adsorption) 
Bei der Physisorption beruht der Bindungsmechanismus ausschließlich auf physikalischen 
Wechselwirkungen, die von elektrostatischen und/oder Dispersionskräften hervorgerufen werden 
[28]. Die Adsorptionsenthalpien ΔHi liegen in der Größenordnung der Kondensationsenthalpien 
von < 40 kJ/mol [30]. Die Beladung des Adsorbens kann sowohl monomolekular als auch mehr-
schichtig erfolgen (Abbildung 2.6) und erhöht sich mit steigendem Druck und sinkender Tempe-
ratur [48]. Die physikalische Adsorption kommt fast ausschließlich bei der Stofftrennung zur 
Anwendung [28, 29]. 
Die Adsorptionsisothermen der physikalischen Adsorption lassen sich nach Brunauer,  
Deming und Teller in fünf verschiedene Typen einteilen, die aus experimentellen Daten ermittelt 
wurden [48]. Zur mathematischen Beschreibung findet sich in der Literatur eine Auswahl von 
über 50 verschiedenen Gleichungen, wie z.B. Henry-, Langmuir-, Freundlich- oder BET-
Isotherme, die jeweils auf unterschiedliche Modellannahmen zurückzuführen sind. Nähere Aus-
führungen dazu finden sich unter [31, 48]. 
Neben hohen spezifischen Oberflächen besitzen Zeolithe bei Raumtemperatur und atmo-
sphärischem Druck eine relativ hohe CO2-Sorptionskapazität [49]. Allerdings nimmt diese mit 
steigender Temperatur stark ab und ist bei Temperaturen über 200 °C praktisch nicht mehr vor-
handen [49, 50]. Ein weiterer Nachteil ist die bevorzugte Aufnahme von stärker polaren Stoffen 
Gas-/Flüssigphase
feste Phase
Adsorbens
Physisorption
mehrschichtig
Grenzfläche
Chemisorption
monomolekular
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als CO2. So müssen z.B. Wasserdampf und SO2 bereits aus dem Gasstrom entfernt sein, bevor 
CO2 mit Zeolithen abgeschieden wird, da sonst die Adsorption von CO2 wesentlich beein-
trächtigt wird [51, 52]. 
Aufgrund der ausgeprägten mikro- und mesoporösen Struktur wird Aktivkohle weit verbreitet in 
industriellen Prozessen als Adsorbens eingesetzt. Der günstige Preis und die Unempfindlichkeit 
gegenüber Wasserdampf machen dieses Absorbens zusätzlich interessant [21]. Die Oberflächen-
chemie der Aktivkohle wird durch Heteroatome (Stickstoff, Sauerstoff) auf der Oberfläche  
beeinflusst. Diese bilden je nach Zusammensetzung saure, basische oder neutrale funktionelle 
Gruppen [53]. Durch die Einlagerung von Stickstoff in die Kohlenstoffmatrix kann insbesondere 
die Anzahl der basischen Gruppen und somit die physikalische CO2-Adsorption gesteigert  
werden [24]. Hohe Adsorptionsdrücke (> 50 bar) sind für die CO2-Sorptionskapazität 
(12 mol/kg) ebenfalls förderlich [54]. Durch die schwachen Bindungskräfte wird für die Regene-
ration relativ wenig Energie benötigt, wodurch der Abscheideprozess als energieeffizient einzu-
ordnen ist. Jedoch sinkt das Aufnahmevermögen für CO2 mit steigender Temperatur [50, 52] und 
ist auch bei geringen Drücken und Umgebungstemperatur geringer als für Zeolithe und  
Molekularsiebe [54]. 
2.2.1.2.2 Chemisorption (chemische Adsorption) 
Die Bindung bei der Chemisorption erfolgt aufgrund von Valenzkräften. Dabei kommt es zum 
Elektronenübergang zwischen Adsorbens und Adsorpt und somit zur chemischen Bindung.  
Dabei wird Sorptionswärme in Höhe der Bildungsenthalpie von > 80 kJ/mol freigesetzt. Die  
Beladung des Adsorbens erfolgt ausschließlich in einer Monoschicht (Abbildung 2.6) und zeigt 
keine ausgeprägte Druckabhängigkeit [48]. Erhöhte Temperaturen beeinflussen die Chemisorpti-
on meist ebenfalls nicht und können diese sogar verstärken [48]. Häufig ist die Reaktion irre-
versibel und eine Desorption nicht oder nur mit erheblichem Trennaufwand möglich [28].  
Besonders bei der heterogenen Katalyse ist die Chemiesorption von großer Bedeutung [28, 29]. 
Im Temperaturbereich zwischen 50–100 °C kann CO2 mit festen Alkalimetallcarbonaten abge-
schieden werden. Die Regeneration verläuft bei Temperaturen zwischen 120–200 °C und eignet 
sich daher prinzipiell für die Anwendung in bestehenden kohlebefeuerten Kraftwerken [55].  
Dabei laufen nach Liang et al., beispielhaft für Natrium als Alkalimetall, folgende Reaktionen 
ab: 
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 ")(*) + (+) + (+) ↔ 2")(*)    
∆-. = −135  ")    
(2.7) 
 
 
 
 ")(*) + 0,6(+) + 0,6(+) ↔ 0,42") ∙ 3")3(*)     
Δ-. = −82  ")  
(2.8) 
 
Natriumcarbonat reagiert mit Kohlenstoffdioxid und Wasser zu Natriumhydrogencarbonat  
(Gleichung (2.7)) und Wegscheiderit (Gleichung (2.8)). Beide Reaktionen sind stark exotherm, 
sodass dem Energiemanagement in kommerziellen Systemen eine besondere Bedeutung  
zukommt [56]. Reaktionen mit Kaliumcarbonat als Adsorbens zeigen gleiche Ergebnisse [57]. 
Neben einer langsamen Reaktionsrate zählt auch die sinkende Reaktivität mit der Zyklenanzahl 
zu den Nachteilen dieses Verfahrens [55]. Zudem reagieren Verunreinigungen im Rauchgas wie 
SO2 und HCl irreversibel mit den Carbonaten und müssen daher schon vor der CO2-Adsorption 
entfernt werden [55]. 
Aluminiumoxid eignet sich ebenfalls als CO2-Adsorbens. Allerdings ist die Aufnahmekapazität 
mit weniger als 5 Gew.-% gering. Trotzdem erfüllt die CO2-Adsorptionskapazität (0,3 mol/kg) 
bei 300 °C die Anforderungen um CO2 aus Kraftwerken abzuscheiden [58]. Die Kapazität von  
γ-Al2O3 kann durch Modifikation mit basischen Metalloxiden von Seltenen Erden (z.B. La, Ce, 
Nd, Pr), Erdalkalimetallen (z.B. Mg, Ca, Sr, Ba) und Alkalimetallen (z.B. Na, K, Rb, Cs) noch 
weiter gesteigert werden [59]. Diese bilden mit dem Aluminiumoxid eine Aluminatschicht an der 
Oberfläche. 
In Anlehnung an die CO2-Abscheidung mit Alkanolaminlösungen (MEA, DEA, TEA, MDEA) 
(Kapitel 2.2.1.1) wurden in der Vergangenheit mehrere Untersuchungen zu festen amin-
basierten Adsorbentien durchgeführt [24, 54, 55]. Im Vergleich zu den flüssigen Aminen sind 
die festen Adsorbensmaterialien kostengünstiger, weniger korrosiv, benötigen einen geringen 
Druck für die CO2-Aufnahme und einen geringeren Energieverbrauch für die Regeneration [54, 
55]. Generell können die Amine auf drei verschiedene Arten auf poröse Träger aufgebracht  
werden, mittels Imprägnierung, Veredelungsprozesse nach der Synthese oder direkten Konden-
sations- und Hydrolyseverfahren [55]. Die Chemie der veredelt-gebundenen Amine mit CO2 ist 
vergleichbar  mit den Alkanolaminlösungen (Kapitel 2.2.1.1.2). So können beispielsweise  
primäre Amine mit CO2 zu drei verschiedenen Carbonaten reagieren [54]. In Verbindung mit 
Feuchtigkeit bildet sich Hydrogencarbonat und die CO2-Kapazität kann noch weiter gesteigert 
2 Theoretische Grundlagen und Stand der Technik  
18 
werden [24]. Das ist auch der Grund warum diese CO2-Adsorbentien Feuchtigkeit während der 
Sorption tolerieren. Da diese Reaktion schnell abläuft ist die Kinetik der CO2-Adsorption  
begünstigt. Das Temperaturniveau der Adsorption sollte jedoch 60 °C nicht übersteigen, da die 
höchsten Beladungskapazitäten bei Umgebungstemperatur erzielt werden. Die Regeneration  
verläuft gewöhnlich im Temperaturbereich zwischen 120 °C und 170 °C [55]. 
2.2.2 Kryogene-Verfahren 
Kryogene Verfahren trennen Gasgemische durch teilweise Kondensation und Destillation bei 
tiefen Temperaturen. Generell eigenen sich kryogene Verfahren für Prozesse mit hohen Gas-
konzentrationen und hohen Gasdrücken wie z.B. in Pre-Combustion-Capture- oder Oxyfuel-
Verfahren. Für Gasströme mit hohen CO2-Konzentrationen (> 90 Vol.-%) wird die kryogene 
Trennung kommerziell angewendet [24]. Dazu muss bei Umgebungsdruck das Gasgemisch auf 
mindestens ‑73,3 °C abgekühlt werden, damit es auskondensiert und vom restlichen Gasstrom 
getrennt werden kann. Bei geringeren Konzentrationen wird dieses Verfahren aus wirtschaft-
lichen und energetischen Gründen nicht angewendet [24]. Der Vorteil bei diesem Verfahren ist, 
dass das CO2 nach der Abtrennung in flüssiger Form vorliegt und für den Transport in Tanks 
oder zur Speicherung nicht zusätzlich komprimiert bzw. verflüssigt werden muss [60]. Der  
größte Nachteil bei diesem Verfahren liegt beim hohen Energieaufwand für die notwenige  
Kühlung, insbesondere bei verdünnten Gasströmen. Zudem müssen andere Komponenten wie 
Wasser bereits vor der Abscheidung entfernt werden, um Blockaden durch Eisbildung in den 
Leitungen zu vermeiden. Tuinier et al. entwickelten ein Verfahren, bei dem Wasser und CO2 
gleichzeitig von einem Gasstrom bei atmosphärischem Druck abgetrennt werden kann [61],  
indem das Gasgemisch durch ein gekühltes Festbett (< -120 °C) geleitet wird. Als mögliche  
Kältequelle kann hier z.B. die Ausnutzung einer Kältesenke bei der Verdampfung  
(Regasifizierung) von Flüssigerdgas (LNG – liquefied natural gas) dienen, um die energie-
intensive und teure Kühlung zu vermeiden [61]. 
2.2.3 Membranverfahren 
Ein relativ neues CO2-Abscheidekonzept ist die Verwendung von Membranen, um spezifische 
Komponenten wie CO2 z.B. aus Rauchgasen, bei der Erdgasförderung, Biogasaufbereitung oder 
bei der Wasserstoffproduktion abzutrennen [24, 62]. Membranen sind semipermeable Schichten, 
mit denen Substanzen aufgrund verschiedener Trennmechanismen (Lösung/Diffusion,  
Adsorption/Diffusion, Molekularsieb, Ionentransport) getrennt werden können. Dabei permeie-
ren die einzelnen Komponenten unterschiedlich schnell durch die Membran, sodass es auf der 
Permeatseite zu einer Anreicherung der schneller permeierenden Spezies kommt. Man  
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unterscheidet prinzipiell in anorganische und organische Membranen. Zudem ist auch eine  
Unterteilung nach der Morphologie in poröse oder dichte Membran üblich [21, 24]. Eine  
ausführliche Beschreibung zur Membrantechnologie findet sich in Kapitel 2.5 [24]. Ziel der 
Membransynthese ist es, Membranen mit möglichst hoher Selektivität und hoher Permeabilität 
zu entwickeln. Aus energetischer Sicht sind Membranverfahren gegenüber den konventionellen 
Waschverfahren der Absorption zu bevorzugen. Die energieintensive Regeneration des Wasch-
mittels und die Behandlung und Entsorgung von Abfallströmen entfallen dabei. Zudem besitzen 
Membranmodule durch den modularen Aufbau flexiblere und einfachere Anlagen-
konfigurationen als herkömmliche Absorber- und Desorber-Reaktoren [21, 24]. Allerdings lässt 
sich oftmals mit einem Membranmodul alleine keine ausreichende Trennwirkung erzielen. Daher 
sind in der Regel mehrere Membranstufen oder die Rezirkulation von Gasströmen notwendig 
[24]. Als Materialien eigenen sich Membranen aus Polymeren für organische Membranen und 
Zeolithe, Silica und metallorganische Gerüstverbindungen (engl. metal-organic frameworks, 
MOFs ) für anorganische Membranen zur direkten CO2-Abscheidung. In der Entwicklung befin-
den sich ebenfalls Komposit-Membranen mit geschmolzenen Carbonaten (Li/Na)2CO3 zur  
CO2-Abtrennung [63–66]. Perovskit- und Palladiummembranen dagegen eignen sich nur indirekt 
zur CO2-Abscheidung. Sie fungieren als sauerstoffpermeable Membranen (Perovskit) zur Bereit-
stellung des reinen Sauerstoffs beim Oxyfuel-Verfahren (Kapitel 2.1.3) [67, 68] oder als  
Membranen zur Wasserstoffabtrennug (Palladium) [69–71] bei Pre-Combustion-Capture-
Verfahren (Kapitel 2.1.2).  
Polymermembranen bilden eine wichtige Gruppe der Membranen zur CO2-Abscheidung. Der 
Trennmechanismus beruht dabei in erster Linie auf der Lösungs-Diffusion. Polysulfone und  
Polyimide sind dabei aufgrund ihrer Permeabilität und Selektivität sowie der thermischen,  
chemischen und mechanischen Beständigkeit in Anwendungen am häufigsten zu  
finden [21, 72]. Jedoch existieren unzählige Varianten über weitere Polymerverbindungen sowie 
funktionalisierte und hybride Polymere mit dem Ziel, die Permeabilität und Selektivität weiter zu 
steigern [21, 24, 62]. Ein wichtiger Gesichtspunkt ist dabei die Temperaturbeständigkeit der  
Polymere und die Beschränkung des Abscheideprozesses auf Temperaturen unterhalb 200 °C. 
Zudem sind viele Polymere unter Rauchgasbedingungen nicht beständig. 
Zur Trennung von CO2 und Methan bei der Erdgasgewinnung eigenen sich Zeolithmembranen. 
Dabei beruht der CO2-selektive Trenneffekt auf einer Kombination aus Molekularsieb und 
gleichzeitiger Adsorption. Bei der CO2-Abscheidung aus Stickstoffströmen werden durch die 
Adsorption der CO2-Moleküle auf der Zeolith-Oberfläche die N2-Moleküle bei der Permeation 
durch das Zeolith-Netzwerk behindert. Oftmals werden auch mehrschichtige Systeme verwendet 
2 Theoretische Grundlagen und Stand der Technik  
20 
und Zeolithe auf porösen Edelstahl- oder Al2O3-Substraten aufgebracht. So kann die Selektivität 
noch weiter gesteigert werden [21, 24]. 
Flüssige Membranen und reine Schmelzen bilden eine weitere Gruppe, um CO2 aus Rauch-
gasströmen abzuscheiden [21]. Die Grundlage sind reversible, chemische Bindungen, die die 
CO2-Moleküle mit den Trägerflüssigkeiten eingehen. Als Flüssigkeiten kommen z.B. geschmol-
zene Carbonate [65], Aminlösungen [24, 73], geschmolzene Salzhydrate [74], Carboanhydrasen 
[75] oder ionische Flüssigkeiten [76] in Frage. Diese sind in poröse oder polymere Träger-
strukturen eingelagert. Die treibende Kraft resultiert aus dem unterschiedlichen CO2-Partialdruck 
der Membranseiten [21] und kann durch Vakuum auf der Permeatseite oder erhöhtem Druck auf 
der Feedseite weiter erhöht werden. 
2.3 CO2-Abscheidung unter hohen Temperaturen 
Die CO2-Abscheidung bei Temperaturen über 300 °C ist für viele Prozesse und Verfahren  
interessant und von Bedeutung. Herkömmliche Waschverfahren, organische Sorbentien oder 
Membranen sind in diesem Temperaturbereich jedoch nicht mehr existent oder besitzen keine 
wesentliche CO2-Kapazität mehr [40]. Jedoch verlangen unter anderem Pre-Combustion-
Capture-Verfahren (Kapitel 2.1.2) oder die Heißgasreinigung beim bioliq@-Verfahren (Kapitel 1) 
temperaturstabile Abscheideverfahren für CO2. Allerdings hat bisher noch keine Technologie 
den kommerziellen Maßstab für einen großtechnischen Einsatz im Hochtemperaturbereich  
erreicht. Im Folgenden sind prinzipielle Möglichkeiten und Verfahrensvarianten aufgezeigt, CO2 
unter Hochtemperaturbedingungen abzuscheiden. 
2.3.1 Calciumoxid 
Erdalkali-Metalloxide insbesondere Calciumoxid eignen sich als CO2-Adsorbentien unter hohen 
Temperaturen. Die gute Verfügbarkeit und die geringen Kosten der Rohstoffe (natürlicher Kalk-
stein) machen diese Technologie besonders interessant. In Abbildung 2.7 ist eine vereinfachte 
Darstellung des Carbonate-Looping-Prozesses zu sehen. Das CO2 aus dem Rauchgas von kohle-
befeuerten Kraftwerken reagiert nach Gleichung (2.9) im Carbonator bei Temperaturen zwischen 
600–700 °C mit Calciumoxid (CaO) exotherm zu Calciumcarbonat (CaCO3, Kalkstein).  
 
 )(*) + (+) ↔ )(*)    ∆ℎ67,89 :. = −171,2 /     (2.9) 
 
2 Theoretische Grundlagen und Stand der Technik  
21 
Die anschließende Regeneration erfolgt bei Temperaturen über 850–950 °C im Kalzinierer. Dort 
wird das CO2 wieder freigesetzt, der Kalkstein zu CaO umgesetzt und wieder dem Carbonator 
zugeführt. Damit ist der Kreislauf geschlossen. Die benötigte Wärme für die endotherme  
Reaktion wird über die Verbrennung von Kohle mit Sauerstoff zugeführt.  
 
 
Abbildung 2.7: Schematische Darstellung des Carbonate-Looping-Verfahrens; nach [41, 77] 
 
Erste Pilotanlagen der Carbonate-Looping-Technologie wurden bereits erfolgreich bis hin zum 
1 MWth-Maßstab realisiert und getestet [78–80]. Das Hauptproblem ist die schnelle Abnahme 
der CO2-Sorptionskapazität mit der Zyklenanzahl [55]. So sinkt beispielsweise die  
CO2-Kapazität nach dem ersten Zyklus auf 70 % und nach dem elften Zyklus auf 20 % der  
ursprünglichen Kapazität in einem Wirbelschichtreaktor ab [59, 81]. Eine Restaktivität von bis 
zu 10 % bleibt jedoch auch bei hoher Zyklenanzahl noch erhalten [77]. Daher wird im Kalzinie-
rer frischer Kalkstein oder Calciumoxid zugegeben (make-up) und teilweise Calciumoxid  
entfernt [77]. Zudem kommt es durch mechanischen Abrieb und durch die ständigen  
Volumenänderungen des Sorbens vom Oxid zum Carbonat zur Verkleinerung der Partikelgröße 
und damit zu einem kontinuierlichen Partikelaustrag aus dem Reaktor [82]. Hauptursache für die 
Abnahme der CO2-Sorptionskapazität ist die Versinterung der Calciumoxidpartikel bei den  
hohen Temperaturen im Kalzinierer und die damit verbundene Abnahme der Porosität bzw. der 
verfügbaren Partikeloberfläche zur CO2-Sorption [59, 81]. Gleichzeitig kommt es mit der  
Zyklenanzahl zur Blockade der Mikroporen durch schichtförmiges Calciumcarbonat, das zum 
einen in die Poren eindiffundiert und zum andern die nanoporösen Calciumoxidpartikel  
umschließt. Eine ausführlichere Beschreibung dieses Vorgangs findet sich unter [54, 83]. Jedoch 
lässt sich die Langzeitstabilität der Calciumoxidpartikel durch verschiedene Strategien verbes-
sern. Bringt man die Calciumoxidpartikel in einen porösen Aluminiumoxid-Träger wird noch 
nach dem neunten Zyklus 90 % der ursprünglichen CO2-Kapazität erreicht. [54]. Eine weitere 
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Möglichkeit ist die Zugabe von Additiven oder Dotiermittel (z.B. CaTiO3, Ca12Al14O33, 
MgAl2O4) mit bis zu 20 Gew.-% über das Make-up. Durch eine gleichmäßige Verteilung wird 
die Versinterung der Calciumoxidpartikel unterbunden und die reversible CO2-Aufnahme über 
10 Zyklen gewährleistet [54, 59]. Ebenso trägt die Verringerung der Calciumoxid-Partikelgröße 
in den Nanobereich zur Stabilität des Adsorbens bei. Dadurch wird die Reaktionskinetik der 
Carbonat-Reaktion erhöht und die sich langsam bildende diffusionskontrollierte Bildung von 
schichtförmigem Calciumcarbonat um die Partikel unterbunden [54, 59]. Eine zusätzliche Opti-
mierung ist die Verwendung von weiteren calciumbasierten Vorprodukten (Alternativen zu  
CaCO3) zur Calciumoxidpartikelsynthese, wie z.B. Calciumacetat (CaAc). Diese so erzeugten 
Adsorbentien weisen eine hohe mikro-poröse Struktur und damit eine verbesserte Zyklen-
stabilität hinsichtlich der CO2-Aufnahme auf [54, 59]. Als Alternative kann die Stabilität von 
Calciumoxid auch durch die Reaktion mit Wasserdampf in einem Befeuchter bei 300 °C verbes-
sert werden (Abbildung 2.8).  
 
 )(*) + (+) ↔ )()(*)    ∆ℎ = −65 /     (2.10) 
 
Durch die Hydratisierung verringern sich die Sintereffekte und es kommt zu einer Zunahme der 
Porenoberfläche und des Porenvolumens [84]. Im Absorber reagiert dann das Calciumhydroxid 
unter Aufnahme von CO2 zu Calciumcarbonat und Wasser.  
 
 )()(*) + (+) ↔ )(*) +     ∆ℎ = −113 /     (2.11) 
 
Im Vergleich zum trockenen Kreislauf wird durch die größeren verfügbaren Oberflächen mehr 
CO2 pro Sorbensmasse aufgenommen. Die Regeneration des Carbonats erfolgt anschließend 
analog zum trockenen Prozess. Die Dampfhydratisierung kann entweder unter atmosphärischen  
Bedingungen oder unter Druck ablaufen. 
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Abbildung 2.8: Schematische Darstellung des hydratisierten Carbonate-Looping-Verfahrens, nach [84] 
 
2.3.2 Lithiumbasierte Oxide 
Lithiumbasierte Oxide weisen eine hohe CO2-Sorptionskapazität unter hohen Temperaturen auf 
und sind sehr selektiv. So besitzt Lithiumzirkonat eine Sorptionskapazität bei Temperaturen  
zwischen 450 °C und 650 °C von bis zu 4,5 mol/kg [85]. Lithiumzirkonat reagiert exotherm mit 
CO2 zu Lithiumcarbonat und Zirkonoxid. Die komplette Desorption erfolgt bereits im  
Temperaturbereich zwischen 750 °C–800 °C [55].  
 
 <=>?(*) + (+) ↔ <= + >?     ∆ℎ@6 : = −160 /     
 
(2.12) 
 
Lithiumorthosilikat reagiert bei Temperaturen bis 700 °C reversibel mit CO2 zu Lithiummeta-
silikat und Lithiumcarbonat. Die Regeneration erfolgt bei Temperaturen von 850 °C. Zudem 
besitzt das Sorbens auch eine effektive Sorptionskapazität bei Raumtemperatur [86]. 
 
 <=&A=&(*) + (+) ↔ <=A= + <=     ∆ℎ@6 : = −142 /     
 
(2.13) 
 
Im Vergleich zu anderen Metalloxiden zeigen lithiumbasierte Oxide ein gutes Regenerations-
verhalten und bieten daher aus energetischer Sicht einen Vorteil gegenüber anderen  
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Metalloxiden. Wesentliche Nachteile sind jedoch die vergleichsweise hohen Materialkosten und 
die sehr langsame Reaktionskinetik der heterogenen Gleichgewichtsreaktionen. Während der 
CO2-Sorption diffundieren die Lithiumatome vom Partikelkern zur Oberfläche und reagieren 
dort zu Lithiumcarbonat (Abbildung 2.9). Den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt bildet 
anschließend die Diffusion der CO2-Moleküle durch die Carbonat-Schicht, bevor sie mit dem 
Lithiumoxid aus dem Partikelkern reagieren. Das Sorptionsgleichgewicht wird jedoch auch nach 
mehreren Tagen noch nicht erreicht [54]. Damit ist dieses Sorbens für eine kommerzielle  
Anwendung ungeeignet. 
 
(a) (b) 
Abbildung 2.9: Reaktionsmechanismus der CO2-Sorption mit Lithiumzirkonat (a), mit Lithiumorthosilikat (b), 
nach [87–89] 
 
Allerdings zeigten Forschungsaktivitäten, dass sich die Reaktionskinetik durch Verkleinerung 
der Partikelgröße oder die Verwendung von Dotiermitteln deutlich erhöhen lässt [54, 55]. So 
steigert sich die Kinetik durch die Modifizierung mit K2CO3 um das 40-fache [88]. 
2.3.3 Doppelschichthydroxide 
Doppelschichthydroxide eignen sich für die CO2-Sorption im Temperaturbereich zwischen 
200 °C und 500 °C [59]. Doppelschichthydroxide mit Summenformel 
Mg6Al2[(OH)16CO3]·4H2O werden als Hydrotalcit bezeichnet und weisen abhängig von der 
thermischen Vorbehandlung und der Gaszusammensetzung in diesem Temperaturbereich in der 
Regel CO2-Kapazitäten < 1 mol/kg auf [54]. Die Kalzinierung vor der eigentlichen Sorption 
spielt dabei eine entscheidende Rolle, da Hydrotalcit im Ausgangszustand keine nennenswerte 
CO2-Sorption besitzt [55]. Die Strukturumwandlungen verändern den ursprünglichen schicht-
förmigen Aufbau zu einem amorphen Mischoxid aus Magnesium- und Aluminiumoxid mit einer 
größeren spezifischen Oberfläche und größerem Porenvolumen (Kapitel 2.4.2). Die optimalen 
Bedingungen für eine maximale CO2-Aufnahme wurden für eine Kalzinierungstemperatur von 
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400 °C und Sorptionstemperatur von 200 °C ermittelt (Kapitel 2.4.3) [50]. Das CO2 sorbiert  
bevorzugt an den durch die Kalzinierung erzeugten basischen Sauerstoffzentren.  
 
 B+–  +  → B+–  … ()F)     (2.14) 
 
Für die Sorption sind sowohl physisorptive als auch chemisorptive Bindungen verantwortlich 
[90]. Die Regeneration bei Temperaturen zwischen 400–500 °C erfolgt nicht komplett reversibel. 
Jedoch stellt sich nach mehreren Beladungszyklen eine konstante CO2-Sorptionskapazität ein 
(Kapitel 2.4.6) [51, 91–94]. Ein wesentlicher Vorteil gegenüber anderen Hochtemperatur-
Sorbentien wie Calciumoxid oder Lithiumzirkonat sind die relativ moderaten Desorptions-
temperaturen, mit denen sich der Prozess deutlich energieeffizienter gestalten lässt. Zudem be-
sitzt der Prozess eine schnelle Reaktionskinetik [54, 95, 96]. Aufgrund der Affinität zu sauren 
Spezies müssen vor der CO2-Abscheidung Komponenten wie SO2 und H2S aus dem zu reinigen-
den Gasstrom abgeschieden werden, da diese das CO2-Sorptionsvermögen wesentlich beein-
trächtigen [97–100]. Die relativ geringe CO2-Kapazität im Vergleich zu anderen CO2-Sorbentien 
ist ein Nachteil für den kommerziellen Betrieb. Die CO2-Aufnahme sowie die zyklische Stabili-
tät lassen sich jedoch durch Imprägnierung mit Alkalimetallcarbonaten wie z.B. K2CO3 oder 
Na2CO3 weiter steigern (Kapitel 2.4.4) [52, 101–104]. Auch zeigen Untersuchungen, dass sich 
die Anwesenheit von Feuchte (Kapitel 2.4.5) [49, 105], eine geringe Partikelgröße [106] und 
geträgerte Systeme [55, 107] positiv auf die Sorptionseigenschaften auswirken. Ein wesentlicher 
Einfluss auf die beschriebenen Sorptionseigenschaften lassen sich zudem durch den Austausch 
der Metallionen der Doppelschichthydroxide erreichen. Beispielsweise ermöglicht es ein  
Doppelschichthydroxid bestehend aus Calcium- und Aluminiumionen CO2 bei Sorptions-
temperaturen von 750 °C abzuscheiden [108–110]. Zudem gilt es für jedes Stoffsystem das  
passende Metallionenverhältnis zu ermitteln. Erhöht man z. B. den Aluminiumgehalt in Mg/Al-
Hydrotalciten erhöht sich die Ladungsdichte in der Mischhydroxidschicht, was wiederum die 
CO2-Sorption begünstigt. Gleichzeitig verringert sich jedoch mit steigendem Al-Gehalt der Zwi-
schenschichtabstand, was die CO2-Aufnahme beeinträchtigt [91]. Durch die vielen möglichen 
Hydroxid-Systeme bestehend aus zwei- und dreiwertigen Metallionen sowie unterschiedlichen 
Anionen ergibt sich ein sehr weites Feld an Materialkombinationen, mit jeweils unterschiedli-
chen Sorptionseigenschaften [91, 92, 111–114]. Um das Potential dieses Stoffsystems passend 
für den jeweiligen Prozess zur CO2-Abscheidung optimal ausnutzen zu können, werden in  
Kapitel 4 die Einflüsse der K-Dotierung und die Anwesenheit von Wasserdampf bei der CO2-
Sorption beispielhaft für Mg/Al-Hydrotalcite näher untersucht. 
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2.3.4 Vergleich der Hochtemperatur-Sorbentien zur CO2-Abscheidung 
Für den kommerziellen Einsatz bei der CO2-Abscheidung unter Hochtemperaturbedingungen 
sollten Adsorbentien möglichst folgende Eigenschaften erfüllen [115, 116]: 
• Hohe CO2-Selektivität und CO2-Sorptionskapazität bei hohen Temperaturen 
• Schnelle CO2-Adsorptions-/Desorptionskinetik im Hochtemperaturbereich 
• Konstante CO2-Sorptionskapazität nach mehreren Adsorptions-/Desorptionszyklen 
• Gute hydrothermale und mechanische Stabilität 
In Tabelle 2.3 sind die Vor- und Nachteile der Hochtemperatur-Sorbentien aus Kapitel 2.3 (Cal-
ciumoxid, lithiumhaltige Oxide und Hydrotalcit) bezüglich der CO2-Sorption zusammengefasst. 
 
Tabelle 2.3:  Vergleich ausgewählter Hochtemperatur-Sorbentien für die CO2-Sorption 
Sorbent Temperatur Vorteile Nachteile 
Calciumoxid 600–700 °C • Hohe Reaktivität 
• Hohe CO2-
Sorptionskapazität 
• Geringe Kosten 
• Kapazität sinkt mit der 
Zyklenanzahl 
• Poren verblocken während 
der Carbonisierung/ 
Regeneration 
• Unvollständige Carbonisie-
rung aufgrund langsamer 
Diffusion von CO2 
• Geringe thermische und 
mechanische Stabilität 
lithiumhaltige 
Oxide 
400–700 °C • Ausreichende thermische 
Stabilität 
• Hohe CO2-
Sorptionskapazität 
• Gepackte Struktur limitiert 
die Lithium-CO2-Reaktion 
• Langsame Sorptionskinetik 
Hydrotalcit 200–500 °C • Gute thermische Stabilität 
• Moderate Regenerations-
temperatur 
• Schnelle Sorptionskinetik 
• Regeneration allein durch 
Druckabsenkung möglich 
• Geringe bis mittlere CO2-
Sorptionskapazität  
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Calciumoxid erfüllt aufgrund der Sintereffekte während der Regeneration nicht die für den zykli-
schen Dauerbetrieb nötigen Anforderungen. Lithiumhaltige Oxide eignen sich aufgrund der 
langsamen Adsorptionskinetik und der hohen Kosten nicht für eine kommerzielle Umsetzung. 
Die Vorteile des Hydrotalcit decken sich jedoch nahezu komplett mit den oben geforderten  
Eigenschaften für Hochtemperatur-Sorbentien. Der Prozess lässt sich aufgrund der moderaten 
Desorptionstemperaturen deutlich energieeffizienter gestalten. Eine Regeneration ist somit allein 
durch Druckabsenkung oder Änderung der Gaszusammensetzung möglich. Zudem besitzt der 
Sorptionsprozess eine schnelle Reaktionskinetik und hydrothermale Stabilität. Letzteres kann 
sich je nach Betriebspunkt positiv auf die Sorptionseigenschaften auswirken. Ebenso sind durch 
entsprechende Dotierungsverfahren oder Ionenauswahl bei der Materialsynthese deutliche  
Steigerungen in der im Vergleich zu anderen CO2-Sorbentien geringen CO2-Sorptionskapazität 
in Zukunft zu erwarten.  
Aufgrund der vielversprechenden Eigenschaften der Doppelschichthydroxide für Hochtempera-
turanwendungen wird im Rahmen dieser Arbeit am Beispiel Hydrotalcit 
(Mg6Al2[(OH)16CO3]·4H2O) die Eignung dieser Materialgruppe für Anwendungen der  
CO2-Abscheidung unter Hochtemperatur- und Hochdruckbedingungen überprüft. Neben der  
systematischen Ermittlung der CO2-sorptiven Eigenschaften unter diesen extremen Prozess-
bedingungen liegt der Fokus in dieser Arbeit insbesondere auf der Entwicklung eines Synthese-
verfahrens von Hydrotalcit-Membranen sowie deren Charakterisierung hinsichtlich Permeabilität 
und Selektivität. 
2.4 Hydrotalcit 
Hydrotalcit ist ein natürlich vorkommendes Mineral und wurde erstmals 1842 von Carl  
Hochstetter in der Nähe von Snarum, Norwegen entdeckt und beschrieben [117]. Es gehört zur 
Stoffgruppe der Doppelschichthydroxide und wird in der Literatur auch als Layered Double 
Hydroxides (LDH) bezeichnet [118, 119]. Hydrotalcit hat eine Dichte von 2,05 g/cm3 
 
und besitzt 
die Summenformel: 
 
 B+GH()8G ∙ 4 (2.15) 
 
Das Molekulargewicht beträgt 603,82 mol/kg. Aufgrund der Eigenschaft organische und anorga-
nische Ionen aufnehmen und austauschen zu können, kommen Hydrotalcite in der Medizin als 
Säurebinder zur Bekämpfung von Sodbrennen oder säurebedingten Magenbeschwerden, in der 
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Kunststoffindustrie als Polymerstabilisator, in der Katalysatortechnik als Katalysator oder Kata-
lysatorträger [120] und in weiteren industriellen Anwendungen als Neutralisator, Ionentauscher, 
Adsorptionsmittel, Filtermaterial oder als elektro- und photoaktive Materialien zum Einsatz 
[121–123]. 
In diesem Kapitel werden zuerst die strukturellen Eigenschaften von Hydrotalcit dargestellt  
sowie die strukturellen Veränderungen unter Temperatureinfluss in Bezug auf die  
CO2-Sorptionseigenschaften näher beschrieben. Zudem wird der aktuelle Stand der Technik über 
den Einfluss der K-Dotierung von Hydrotalcit und Feuchte auf die CO2-Sorption sowie deren 
CO2-Desorptionseigenschaften aufgezeigt. Aufgrund der schwierigen Vergleichbarkeit der  
Ergebnisse durch unterschiedlich gewählte Prozessparameterbereiche und teilweise widersprüch-
lichen Aussagen in der Literatur über die Einflüsse dieser Prozessgrößen auf die  
CO2-Sorptionseigenschaften, werden in dieser Arbeit erstmals systematisch die Prozessgrößen 
Kalzinierungstemperatur, Sorptionstemperatur und Sorptionsdruck für reines (Kapitel 4.3.1) und 
K-dotiertes Hydrotalcit (Kapitel 4.3.2) variiert. In derselben Vorgehensweise wird auch die  
Abhängigkeit der CO2-Kapazität von der Feuchte für diese beiden Sorbentien untersucht  
(Kapitel 4.4). Zur strukturierten Planung und Auswertung der Versuche wurde dazu die experi-
mentelle Versuchsplanung angewendet. Ebenso wird auch der Einfluss von trockenem und 
feuchtem Gas auf die CO2-Desorption in Form von zyklischen CO2-Sorptionsexperimenten in 
Kapitel 4.5 ermittelt. Abschließend sind in diesem Kapitel mögliche Syntheserouten von Hydro-
talcit kurz beschrieben. 
2.4.1 Struktureller Aufbau von Doppelschichthydroxiden 
Doppelschichthydroxide sind schichtförmig aufgebaut. Die Grundstruktur besteht aus einer  
positiv geladenen zweiwertigen Metallhydroxid-Schicht (Brucit-ähnlich), bei der teilweise 
zweiwertige durch dreiwertige Kationen ersetzt sind (Abbildung 2.10) [118, 119]. Die Metall-
ionen befinden sich im Zentrum des oktaedrischen Gitters, die Eckpunkte sind mit Hydroxid-
Gruppen besetzt. Jede Hydroxid-Gruppe zeigt in Richtung der Zwischenschicht und teilt sich 
jeweils drei Kationen. Die Oktaeder teilen sich jeweils eine Kante und bilden die Grundstruktur 
[124–126]. Der positive Ladungsüberschuss durch die dreiwertigen Kationen in der Grundstruk-
tur wird durch Einlagerungen von Anionen und Wassermolekülen in der Zwischenschicht  
kompensiert [118, 119, 126].  
2 Theoretische Grundlagen und Stand der Technik  
29 
 
Abbildung 2.10: Struktureller Aufbau eines Doppelschichthydroxids 
 
Allgemein können Doppelschichthydroxide mit der Summenformel 
 
 2B8(I' BI'()3I'2HI/JJ( ∙ K3I( (2.16) 
 
mit M2+ als zweiwertiges Kation (z.B. Mg2+, Ca2+, Ni2+, Zn2+, Cu2+, Mn2+), M3+ als dreiwertiges 
Kation (z.B. Al3+, Fe3+, Cr3+, Co3+) und Am- als Zwischenschichtanion (z.B. CO32-, SO42-, SO32-, 
NO3-, Cl-, OH-) beschrieben werden [90, 121, 124, 125, 127, 128]. x liegt typischerweise im  
Bereich zwischen 0,17–0,33, wobei es hierbei keine Begrenzung gibt [90, 121, 126, 129]. Diese 
Arbeit beschränkt sich auf die Auswahl von Doppelschichthydroxiden mit Magnesium und  
Aluminium als Metallionen (Mg/Al = 3) und Carbonationen als Zwischenschichtionen  
(Kapitel 3.1), die wie bereits erwähnt als Hydrotalcite bezeichnet werden. In der Literatur finden 
sich ausreichend Hinweise auf das CO2-Sorptionsverhalten dieser Ionenkombination [101, 114, 
126], welches sich durch Kaliumdotierung noch weiter steigern lässt (Kapitel 2.4.4) [104]. 
2.4.2 Strukturveränderung bei der Kalzinierung 
Die Struktur von Hydrotalciten (Kapitel 2.4.1) lässt sich durch thermische Behandlung weiter 
verändern [129–131]. Die Veränderungen sind jeweils für die entsprechenden Temperatur-
bereiche in Tabelle 2.4 zusammengefasst. Die Bereiche gelten hier nur als Anhaltspunkte und 
können sich je nach Zusammensetzung und Synthese der Hydrotalcite verschieben. Eine Struk-
turveränderung ist für eine gesteigerte CO2-Sorptionskapazität zwingend notwendig. 
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Tabelle 2.4:  Strukturveränderung von Hydrotalcit unter thermischer Belastung in N2-Atmosphäre [132] 
Temperatur Struktureller Aufbau und Veränderungen Struktur 
25–70 °C • Schichtstruktur, 
• Keine Freisetzung  
 
70–200 °C • Schichtstruktur, 
• Kristallwasser entweicht aus der Zwischenschicht   
200–280 °C • Schichtstruktur weitestgehend noch vorhanden, 
• Hydroxidionen von Al-OH- entweichen in Form von 
Wasser 
 
280–400 °C • Zerfall und Änderung der Schichtstruktur  
(amorphe Phase) 
• Hydroxidionen von Mg-OH- entweichen in Form  
von Wasser 
 
400–800 °C • Mischoxid 
• Freisetzung von CO2 Decarbonisierung 
 
> 800 ° • Spinell-Struktur, irreversibel 
 
 
Bei Temperaturen bis 70 °C bleibt die ursprüngliche Struktur unverändert. Bei Temperaturen bis 
200 °C entweicht das Kristallwasser aus der Zwischenschicht, wobei die Schichtstruktur  
komplett erhalten bleibt. Im Temperaturbereich 200–280 °C entweichen die Hydroxidionen des 
Aluminiumhydroxids und bei weiterer Temperaturerhöhung bis 400 °C die Hydroxidionen des 
Magnesiumhydroxids in Form von Wasser. In diesem Temperaturbereich kommt es zum Zerfall 
und zur Änderung des schichtförmigen Aufbaus sowie zur Bildung einer amorphen Phase. Ein 
weiterer Temperaturanstieg auf Temperaturen bis 500–600 °C führt zur Decarbonisierung und 
zur Mischoxidbildung. Bis zu dieser Strukturausbildung können sich Hydrotalcite unter  
Umgebungsbedingungen vollständig zur ursprünglichen Struktur regenerieren [50, 118]. Dies 
wird häufig auch als Memory-Effekt bezeichnet. Als letzte, irreversible Struktur bildet sich ab 
800 °C eine Spinell-Struktur aus [123, 125, 129, 130, 132, 133]. 
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2.4.3 Einfluss der Strukturveränderung auf die CO2-Sorption 
Hydrotalcit eignet sich in seiner natürlichen Struktur (Kapitel 2.4.1) nicht als CO2-Sorbens, da 
die Zwischenschicht bereits mit CO32--Ionen weitestgehend gesättigt ist. Durch thermische  
Aktivierung und der damit verbundenen Strukturumwandlung (Kapitel 2.4.2) lässt sich die  
CO2-Aufnahmekapazität jedoch steigern. Dafür sind Kalzinierungstemperaturen von über 200 °C 
notwendig. Durch die Freisetzung des Kristallwassers und der anschließenden Dehydroxilierung 
entstehen vermehrt basische, reaktive Sauerstoffzentren, an denen sich die CO2-Moleküle nach 
Gleichung (2.14) anlagern können. Insbesondere durch den Zusammenbruch der schichtförmigen 
Struktur bei Temperaturen oberhalb 300 °C kommt es zum sprunghaften Anstieg der spezifi-
schen Oberfläche und damit zu einem Maximum an verfügbaren reaktiven Zentren [134]. Diese 
können in Form von OH--Gruppen mit schwacher, MgO-Ionenpaaren mit mittlerer oder als  
O2--Anionen mit starker Basizität vorliegen [52, 135–137]. Gasförmiges CO2 wird dort als  
Hydrogencarbonat oder Carbonat an den aktiven Zentren gebunden. Aus der Literatur ist  
bekannt, dass mit der Bildung der amorphen Struktur im Temperaturbereich 400–500°C das 
CO2-Sorptionsvermögen von Hydrotalciten in dieser Strukturform besonders begünstig wird 
[50]. Erfolgt vor der CO2-Sorption eine Absenkung der Temperatur unter inerten Bedingungen 
auf beispielsweise ca. 200 °C, wird die amorphe Strukturform beibehalten. Unter diesen  
Vorbehandlungsbedingungen werden für Mg/Al-Hydrotalcite in der Regel die  
CO2-Sorptionsmaxima registriert [112]. 
2.4.4 Einfluss der Kalium-Dotierung von Hydrotalciten auf die CO2-Sorption 
Durch die Dotierung von Hydrotalciten mit Alkali-Metallionen kann die CO2-Sorptionskapazität 
und die Zyklenstabilität bei der CO2-Sorption gesteigert werden [101, 138, 139]. Zudem kommt 
es bei Temperaturen über 300 °C zu einem signifikanten Anstieg der CO2-Kapazität [138]. Bei 
der Dotierung wird in der Regel kalziniertes Hydrotalcit mit einer Alkalimetall-Carbonatlösung 
tröpfchenweise imprägniert [136, 138, 140] oder komplett in der Lösung getränkt. Anschließend 
wird das alkalimetallbeladene Hydrotalcit getrocknet und vor der CO2-Sorption erneut kalziniert 
(Tabelle 2.4). Abhängig von der Kalzinierungstemperatur bilden sich aktive Zentren an  
basischen, metallgebundenen und ungesättigten Sauerstoffatomen mit unterschiedlichen  
basischen Stärken aus [136]. Meis et al. berichten von einem Anstieg von reaktiven, schwach 
koordinierten Sauerstoffzentren durch die Einlagerung der Alkalimetalle in oberflächennahen 
Strukturen [107]. Verantwortlich dafür ist insbesondere die Wechselwirkung zwischen den  
Aluminiumoxid-Zentren und Alkalimetall-Ionen im Temperaturbereich zwischen 300–500 °C 
[141, 142]. Die CO2-Moleküle werden an den reaktiven Oberflächenzentren in Form von  
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Hydrogencarbonat bzw. Carbonat gebunden [52, 135]. Dabei bilden sich einzähnige, zwei-
zähnige, oder mehrzähnige Carbonate (Abbildung 2.11) [52, 135, 136]. 
Oliveira et al. untersuchten den Einfluss von K und Cs auf die CO2-Sorption und ermittelten 
trotz einer geringeren spezifischen Oberfläche eine erhöhte CO2-Kapazität im Vergleich zum 
reinen Hydrotalcit [104]. Durch die Dotierung verändert sich die Porengeometrie, erkennbar an 
der Abnahme der spezifischen Oberfläche. Gleichzeitig erhöht sich jedoch durch die Dotierung 
die Basizität. Daher existiert eine optimale Menge an K2CO3 für welche die CO2-Aufnahme im 
Gleichgewicht maximal wird [101, 142]. Der exakte Sorptionsmechanismus von CO2 an kalium-
dotierten Hydrotalciten ist für Sorptionstemperaturen im Bereich 300–500 °C bisher noch nicht 
bekannt. Jedoch finden sich in der Literatur verschiedene Modelle und Ansätze, die den  
Reaktionsmechanismus beschreiben. Sircar et al. [94] publizierten als Erste ein Adsorptions-
modell für CO2 auf Basis von Sorptionsisothermen. Später ergänzten sie ihre Vorstellung mit 
einem Gleichgewichtsmodell durch eine Erweiterung des langmuirschen Sorptionsmechanismus. 
Darin beschreiben sie eine gleichzeitig ablaufende Chemisorption von CO2 mit K-dotiertem 
Hydrotalcit und einer weiteren Gasreaktion von CO2 mit bereits sorbiertem CO2 [143]. Alpay et 
al. verwenden für die Beschreibung ein lineares Triebkraft-Modell [49]. Sie beschreiben die 
CO2-Adsorption an pelletierten Hydrotalciten durch interpartikuläre Massentransportprozesse. 
Als Triebkraft machen sie die lineare Differenz zwischen der Gleichgewichts- und aktuell adsor-
bierten Menge verantwortlich. Dabei schließen sie die molekulare, Knudsen- und Oberflächen-
diffusion mit ein. In zyklischen Langzeituntersuchungen stellt sich eine um 30–40 % geringere 
CO2-Kapazität im Vergleich zur ursprünglichen Kapazität ein. Ebner et al. hingegen beschreiben 
die Chemisorption von CO2 durch drei temperaturabhängige, gekoppelte, reversible Reaktionen 
mit unterschiedlicher Kinetik [144]. Die langsame und mittelschnelle Reaktion werden durch 
den Langmuir-Hinshelwood-Typ beschrieben, während der transportlimitierende Sorptions-
prozess eine sehr schnelle Kinetik aufweist [145]. Weitere Untersuchungen von Ebner et al. 
identifizierten mit Hilfe der in-situ FTIR-Spektroskopie einen irreversiblen Sorptionsvorgang mit 
langsamer Kinetik [136]. Hierbei bilden sich sowohl bei der CO2-Adsorption als auch bei der 
Desorption an K-dotiertem Hydrotalcit mehrzähnige Carbonatverbindungen in der Volumen-
phase, wodurch sie die stetige Abnahme während der zyklischen Sorptionsexperimente erklären. 
Zusätzlich beschreiben Ebner et al. den gleichzeitigen Ablauf von mehreren reversiblen Sorpti-
onsprozessen. Verbunden mit der Auflösung der freien Carbonationen der Zwischenschicht  
bilden sich während der CO2-Adsorption an basischen, metallgebundenen, ungesättigten Sauer-
stoffatomen einzähnige, zweizähnige und brückenbildende Carbonate. Diese Reaktionen sind für 
den reversiblen Charakter der K-dotierten Hydrotalcite bei der CO2-Sorption verantwortlich. 
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Abbildung 2.11: Mögliche Bindungsformen an kalzinierten Hydrotalciten nach der CO2-Adsorption, 
 nach [52, 135, 136] 
 
León et al. identifizierten hingegen mit kalorimetrischen und FTIR-Daten, dass für die uner-
wünschte, irreversible Adsorption von CO2 die Bildung von einzähnigen Carbonaten an den 
stärksten aktiven Adsorptionszentren verantwortlich ist, während zweizähnige Carbonate und 
Hydrogencarbonat an der Oberfläche für die reversible CO2-Adsorption verantwortlich sind [52]. 
Walspurger et al. zeigten in in-situ XRD-Untersuchungen, dass im Temperaturbereich  
300–500 °C fest adsorbiertes CO2 die Rekonstruktion des Hydrotalcits bei Raumtemperatur und 
Umgebungsbedingungen zum ursprünglichen schichtförmigen Aufbau hindert und Neu-
ordnungen von Oberflächencarbonaten in diesem Temperaturbereich auftreten [141]. Insbeson-
dere die Wechselwirkungen zwischen den Aluminiumoxid-Zentren und Kaliumcarbonat identifi-
zierten die Autoren als entscheidenden Faktor für die Bildung von aktiven basischen Stellen, die 
für eine erhöhte CO2-Sorption verantwortlich sind. 
Wie die Literaturstellen zeigen, existieren unterschiedliche Modellvorstellungen zu den Sorpti-
onsmechanismen von CO2 sowie über das reversible CO2-Sorptionsverhalten. Teilweise wird 
von einer kontinuierlichen Abnahme mit der Zyklenanzahl berichtet. In anderen Arbeiten wurde 
nach einer anfänglichen Abnahme der CO2-Sorptionskapazität eine stabile  
CO2-Sorptionskapazität für die weiteren Zyklen beobachtet [94]. Es liegt zudem der Anschein 
nahe, dass insbesondere die Anwesenheit von Wasserdampf bei der CO2-Sorption einen  
entscheidenden Einfluss auf die zyklische CO2-Sorptionskapazität aufweist [146]. 
2.4.5 Einfluss des Wasserdampfgehalts auf die CO2-Sorption 
Die Anwesenheit von Wasserdampf während der CO2-Sorption von kalzinierten Hydrotalciten 
kann die CO2-Kapazität und die Zyklenstabilität beeinflussen. Überwiegend wird eine  
Steigerung der CO2-Aufnahme beobachtet. Untersuchungen von Ram Reddy et al. ermittelten 
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für reines, kalziniertes (400 °C) Hydrotalcit bei Anwesenheit von Wasserdampf einen Anstieg 
um 16 % auf 0,71 mol/kg im Vergleich zu trockenem Gas [51]. Die Autoren begründen die  
zusätzliche CO2-Aufnahme mit der Bildung von Magnesium- und Aluminiumhydroxid, das in 
Anwesenheit von CO2 zum entsprechenden Carbonat reagiert, ohne dabei die reine CO2-Sorption 
zu beeinträchtigen. In Bezug auf die Langzeitstabilität bei zyklischer Sorption und Desorption 
(Kapitel 2.4.6) stellt sich das Gleichgewicht bei 67 % der anfänglichen CO2-Kapazität ein. 
 
 B+* + + + 2 ↔ B+* (2.17) 
und 
 B+* + + ↔ B+* (2.18) 
 B+* + + ↔ B+* + + (2.19) 
 
Ein negativer Einfluss von Feuchtigkeit auf die CO2-Sorptionskapazität von reinem Hydrotalcit 
wird hingegen von Ficicilar und Dogu berichtet [147]. Bei Kalzinierungstemperaturen von 
550 °C und Sorptionstemperaturen zwischen 400–527 °C sinkt die totale Sorptionskapazität mit 
feuchtem Feedgas um etwa 10 %, die Durchbruchskapazität um bis zu 50 % ab. Die Abnahme 
der Sorptionskapazität begründen die Autoren mit einer möglichen Zunahme des Diffusions-
widerstands durch Verengung oder Verschluss der Porenmünder durch die Sorption von CO2 
und H2O an den aktiven Hydrotalcit-Oberflächen in unmittelbarer Umgebung der Poren.  
Martunus et al. variierten bei der Sorption den Wassergehalt zwischen 0 Vol.-% und 50 Vol.-% 
für verschiedene Hydrotalcite und stellten für unterschiedliche CO2-Konzentrationen eine  
maximale CO2-Sorptionskapazität für 30 Vol.-% H2O fest [93]. Die Abnahme insbesondere bei 
Wasserkonzentrationen über 30 Vol.-% begründen die Autoren mit den gleichen Gründen wie 
Ficicilar und Dogu. 
Für K-dotiertes Hydrotalcit berichten Alpay et al. von einer um 10 % verbesserten  
CO2-Aufnahme in Anwesenheit von Wasserdampf [49]. In einer weiteren Arbeit berichten sie 
von Sorptionskapazitäten über 0,8 mol/kg für hohe Wasserkonzentrationen (30 Vol.-% H2O) 
[148]. Als Grund für die verbesserte CO2-Aufnahme machen Rodrigues et al. die zusätzliche 
Aktivierung von Adsorptionszentren bei Temperaturen von 400 °C verantwortlich [91]. Feuchtes 
Gas erhält die Hydroxyl-Konzentration aufrecht und beugt der Vergiftung der aktiven Zentren 
auf der Hydrotalcit-Oberfläche vor. Zusätzlich machen die Autoren die Anwesenheit von  
Wassermolekülen in der Hydrotalcit-Struktur bei Temperaturen von 300 °C für eine verbesserte 
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CO2-Aufnahme verantwortlich [126]. Den Effekt führen sie in Anwesenheit von Alkalimetall-
carbonaten und Wassermolekülen auf die zusätzliche Bildung von Hydrogencarbonat zurück. 
 
  +  +  ↔ 2 (2.20) 
 
Walspurger et al. schreiben die reversible CO2-Aufnahme bei hohen Wasserdampfpartial-
drücken und Temperaturen über 300 °C der Umwandlung der Magnesiumoxidzentren (nach der 
Kalzinierung) zu Magnesiumcarbonat in alkalimetalldotierten Hydrotalciten zu  
(Gleichung (2.18), (2.19)) [140]. Zu einem ähnlichen Ergebnis kommen van Selow et al.  
[149, 150]. Beide berichten von hohen CO2-Beladungen (> 8 mol/kg) mit feuchtem Feedgas und 
hohen CO2-Partialdrücken für K-dotiertes Hydrotalcit. Verantwortlich für diese hohe  
Beladungskapazität ist neben einer anfänglich schnellen CO2-Adsorption insbesondere die lang-
same Bildung von Magnesiumcarbonat in der Volumenphase (Chemisorption). Diese Reaktion 
kann jedoch für eine wirtschaftliche Anwendung in einem Druckwechselsorptionsverfahren auf-
grund der langsamen Kinetik nicht effektiv genutzt werden [151]. Trotzdem konnte nach einer 
anfänglichen Abnahme der CO2-Sorptionskapazität während der ersten 500 Zyklen eine stabile 
CO2-Aufnahme des Sorbens für über 4000 Ad- und Desorptionszyklen nachgewiesen werden 
[149]. In weiteren Arbeiten konnte durch die Erhöhung des Magnesiumanteils der K-dotierten 
Hydrotalcite die Bildung von Magnesiumcarbonat in der Volumenphase unterdrückt werden und 
so die zyklische CO2-Kapazität um 27 % gesteigert werden [150]. Maroño et al. beschreiben die 
verbesserte CO2-Aufnahme mit feuchtem Feedgas abhängig von der Wasserdampfkonzentration 
[105]. Bei Vorbehandlungstemperaturen über 500 °C und anschließender CO2-Sorption bei 
300 °C mit trockenem oder leicht feuchtem Gas resultiert die CO2-Abscheidung überwiegend 
aufgrund der Bildung von K-Dawsonit (KAl(CO3)(OH)2). Dieser Sorptions-mechanismus wird 
ebenfalls bei der CO2-Sorption mit kaliumdotiertem Aluminiumoxid bei Temperaturen bis 
300 °C und unter feuchten Hochdruck-Gasgemischen aus CO2 und H2O  
beschrieben [152, 153]. Dabei bilden sich typische nadelförmige Dawsonit-Kristalle aus. Bei 
Temperaturen zwischen 400–500 °C zersetzt sich die kristalline K-Dawsonit-Verbindung wieder 
[152–154]. Steigt jedoch der Wassergehalt während der CO2-Sorption auf bis zu 35 Vol.-% an 
(pH2O = 4,5 bar), kommt es zu einem starken Anstieg der CO2-Sorptionskapazität auf bis zu 
9 mol/kg. Maroño et al. machen dafür mehrere Mechanismen verantwortlich. Zum einen wurden 
mittels XRD-Analysen die Rekonstruktion der Hydrotalcit-Struktur bei 300 °C und 13 bar nach-
gewiesen. Zum anderen sieht die Autorin die Hydratisierung von Kaliumcarbonat zu  
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Hydrogencarbonathydrat (K4H2(CO3)3·1,5H2O) sowie die Bildung von Magnesiumcarbonat als 
Ursache für die erhöhte CO2-Aufnahme. 
2.4.6 Desorptionsverhalten von Hydrotalcit 
Auf der Suche nach geeigneten Sorbentien für die CO2-Abscheidung mittels Druck- oder  
Temperaturwechselsorption wurden in verschiedenen Arbeiten die Desorptionseigenschaften von 
Hydrotalcit mittels zyklischen Sorptionsexperimenten getestet. Dabei wurden sowohl reine als 
auch K-dotierte Hydrotalcite mit trockenem sowie feuchtem Feedgas bei der Sorptions- und 
Desorption untersucht.  
Für reines Hydrotalcit zeigt sich für trockenes Feedgas, dass die CO2-Kapazität während der 
ersten acht Zyklen bei Temperaturen von 350 °C abnimmt und sich dann auf einer konstanten 
Arbeitssorptionskapazität für die weiteren Zyklen einstellt. Weiter beobachteten Martunus et al. 
für feuchtes Gas bei der Desorption nur eine geringe Abnahme der Sorptionskapazität um 
0,03 mol/kg während der ersten 14 Zyklen [93]. Diesen Effekt begründen sie durch Reaktivie-
rung der Adsorptionsstellen durch Aufrechterhaltung der Hydroxid-Konzentration auf der  
Sorbensoberfläche sowie der Verhinderung von Vergiftung der aktiven Oberflächenzentren auf-
grund des feuchten Feedgas bei der Desorption. Mit feuchtem Gas bei der Sorption (200 °C) und 
Desorption (300 °C) ermittelten Reddy et al. bereits nach drei Zyklen eine konstante Sorptions-
kapazität. Diese lässt sich bei Regenerationstemperaturen von 400 °C und kurzen Zykluszeiten 
(10 min) bis auf 90 % der ursprünglichen CO2-Kapazität wiederherstellen [51]. 
Für K-dotiertes Hydrotalcit sinkt die CO2-Sorptionskapazität mit trockenem Feedgas ebenfalls 
ab [49]. Nach zehn Zyklen ist eine konstante Arbeitssorptionskapazität (0,45 mol/kg [94]  
Abbildung 2.12 a) für Sorptions- und Desorptionstemperaturen von 400 °C erreicht [155, 156]. 
Diese lässt sich jedoch in Anwesenheit von Feuchtigkeit während der Desorption wieder nahezu 
auf die Anfangskapazität steigern [49]. Du et al. ermittelten im Temperaturbereich zwischen 
300–500 °C lediglich für Temperaturen oberhalb 480 °C teilweise irreversible Sorptionsanteile 
[157]. Allerdings ist die Ad- und Desorptionskinetik für den hohen Temperaturbereich am 
schnellsten, sodass sich beste Sorptionsbedingungen für das Zusammenspiel aus CO2-Beladung 
und Kinetik für Temperaturen um 400 °C ergeben [157]. Ebenso ermittelten Hanif et al. und 
Ebner et al. für Temperaturen von 400 °C keine Abnahme der CO2-Kapazität während der ersten 
zehn Zyklen [102, 145]. Erfolgt die CO2-Sorption jeweils mit feuchtem Feedgas, wird für die 
ersten Zyklen eine höhere CO2-Sorption (0,8 mol/kg) erreicht, die jedoch nach Hufton et al.  
innerhalb der ersten zehn Zyklen auf dasselbe Sorptionsniveau wie für trockenes Feedgas bei der 
Sorption absinkt (Abbildung 2.12 b) [94].  
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Abbildung 2.12: Zyklische CO2-Sorptionskapazität bei 400 °C für einen Partialdruck von 0,7 bar CO2 und 0,3 bar 
N2 (a), 0,3 bar CO2 und 10 bar H2O(g) (b) und Desorption bei 400 °C und 1 bar N2; nach [94] 
 
Ding und Alpay beschreiben hingegen eine langsame Deaktivierung mit der Zyklenanzahl mit 
feuchtem Feedgas bei der Sorption und Desorption von 0,51 mol/kg auf 0,45 mol/kg nach 90 
Zyklen [49]. Für höhere Temperaturen (485 °C) sinkt die CO2-Kapazität jedoch bereits nach acht 
Zyklen von 0,45 mol/kg auf 0,34 mol/kg ab. Es zeigt sich, dass bereits adsorbiertes Wasser an 
der Sorbensoberfläche die CO2-Sorption beeinflussen kann und sich vermehrt Adsorptionszen-
tren zur Physisorption ausbilden. Ist das Sorbens vor der eigentlichen Sorption nicht in Kontakt 
mit Wasser und CO2, bilden sich möglicherweise anfänglich starke chemisorptive Adsorptions-
bindungen aus [49]. Neben hohen Desorptionstemperaturen (400–500 °C) lässt sich die  
Desorptionskinetik auch mit steigendem Feuchteanteil verbessern. Zudem erhöht sich die 
Desorptionsgeschwindigkeit im feuchten Gas um den Faktor 7 [139]. So führt ein Feuchteanteil 
von 20 Vol.-% während der Desorption zu bis zu einem Faktor sieben schnelleren Desorptions-
zeiten (60 min) [139]. Nach Halabi et al. setzt sich der Desorptionsprozess aus einem anfänglich 
schnellen und einem langsameren Desorptionsschritt zusammen. Zu Beginn wird das über einen 
physi-chemischen Sorptionsschritt gebundene CO2 auf der Monoschicht des frischen Sorbens 
schnell desorbiert. Die komplette Desorption des CO2 vom Sorbens erfolgt anschließend durch 
einen langsamen Desorptionsschritt, der auf eine reversible Chemisorption der mehrschichtigen 
Oberfläche des Sorbens zurückzuführen ist [139]. Jedoch lässt sich ein Kapazitätsverlust von 
8 % der ursprünglichen CO2-Kapazität aufgrund irreversibler Chemisorption nicht vermeiden 
(0,89 mol/kg Arbeitssorptionskapazität). Halabi et al. machen dafür einzähnige Carbonate  
verantwortlich. Diese bilden sich überwiegend durch die steigende Basizität bei der Kalzinierung 
der Proben bei Temperaturen über 400 °C und begünstigen dadurch die irreversible Sorption von 
CO2 [139]. Laut Wu et al. geht der Kapazitätsverlust auf nicht mehr zu Verfügung stehendes 
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Kalium (K2O oder KOH) zurück, das bereits mit CO2 zu K2CO3 reagierte [146]. Van Selow et al. 
berichten ebenfalls von einer stabilen CO2-Sorptionskapazität für über 1000 Zyklen mit stabilen 
Durchbruchkapazitäten von 1,4 mol/kg [151]. 
2.4.7 Synthese von Hydrotalciten 
Hydrotalcite lassen sich auf verschiedene Arten wie z.B. Hydrolysereaktionen [158], Salzoxid-
Methoden [119, 159], Fällungsreaktionen [121], Verbrennungssynthesen [160, 161], Sol-Gel-
Verfahren [162–167], hydro- und solvothermale Verfahren [168] oder ionenaustauschende  
Verfahren [118] synthetisieren. Abhängig von der Syntheseroute weisen die Doppelschicht-
hydroxide unterschiedliche physikalische Eigenschaften auf. Sie unterscheiden sich hinsichtlich 
ihrer Anzahl der aktiven Zentren, spezifischen Oberfläche, Porengrößenverteilung, Kristallinität 
sowie Phasenreinheit und sind daher auch unterschiedlich katalytisch aktiv oder besitzen unter-
schiedliche Sorptionskapazitäten [122]. Im nachfolgenden sind ausgewählte, für die Arbeit  
relevante Syntheserouten wie Fällung und Harnstoffhydrolyse näher beschrieben. 
2.4.7.1 Fällung 
Das Syntheseverfahren von Doppelschichthydroxiden mittels Fällung von anorganischen Salzen 
in alkalischen Lösungen ist das am weitesten verbreitetste Herstellungsverfahren und eignet sich 
auch für die großtechnische Materialsynthese. Dabei werden meist wässrige Lösungen mit zwei 
und dreiwertigen Metallionen als Vorläufersubstanzen verwendet. Die später in der Zwischen-
schicht der Doppelschichthydroxide eingelagerten Anionen sind bereits in den Lösungen  
vorhanden [119]. Der Fällungsmechanismus beruht auf der Kondensation von Hexaaqua-
komplexen in der Lösung. Daraus bildet sich die Brucit-ähnliche Schicht, in der die beiden  
Metallionen sowie die solvatisierten Zwischenschichtanionen verteilt sind (Kapitel 2.4.1) [118]. 
Das Verfahren kann entweder bei konstantem oder ansteigendem pH-Wert durchgeführt werden. 
Die Morphologie und die Partikelgrößenverteilung hängen vom Sättigungsgrad ab. Die Über-
sättigung kann entweder physikalisch durch Verdampfung oder chemisch durch Variation des 
pH-Werts erreicht werden. Der pH-Wert muss dazu in einem stoffsystemspezifischen Bereich 
liegen. Ist der pH-Wert zu gering, fallen nicht alle Metallionen aus. Wird der pH-Wert jedoch zu 
hoch eingestellt, können einzelne Metallionen wieder in Lösung übergehen [122]. Dabei muss 
der pH-Wert für die Fällung nicht zwingend mit dem pH-Wert des besten löslichsten Metall-
salzes übereinstimmen. Für die Herstellung von Doppelschichthydroxiden sind generell basische 
pH-Werte notwendig, die im Bereich zwischen 7–10 liegen [169]. Zudem lassen sich über den 
pH-Wert gezielt Eigenschaften wie Morphologie, Porenstruktur und chemische Zusammen-
setzung einstellen und damit auch die CO2-Sorptionskapazität beeinflussen [111, 138, 170]. Die 
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Fällung kann entweder bei geringer (low supersaturation) oder hoher (high supersaturation) 
Übersättigung erfolgen. Eine ausführlichere Beschreibung und grafische Darstellung des  
Synthesemechanismus findet sich unter [170]. 
Bei der Fällung bei niedriger Übersättigung wird eine Lösung mit dem entsprechenden  
Verhältnis aus zwei- und dreiwertigen Metallsalzen langsam zu einer wässrigen Lösung mit den 
gewünschten Zwischenschichtionen (z.B. Carbonationen) zugegeben [122]. Gleichzeitig wird 
eine alkalische Lösung (z.B. NaOH-Lösung) in den Reaktor dosiert, um den für die Fällung der 
beiden Metallsalze günstigen pH-Wert konstant zu halten [119]. Die Anionen sollten eine hohe 
Affinität für die Einlagerung zwischen den Doppelschichten aufweisen und im Überschuss  
vorliegen. Ansonsten lagern sich die Gegenionen der Metallsalze in Konkurrenzreaktionen in die 
Zwischenschicht ein. Daher werden häufig Metallnitrate und Metallchloride verwendet, da  
Doppelschichthydroxide eine geringe Selektivität gegenüber diesen Anionen aufweisen.  
Carbonationen lagern sich dagegen bevorzugt ein [119]. Die exakte Steuerung des pH-Werts 
dieser Synthesemethode erlaubt eine genaue Einstellung der Ladungsdichte (M2+/M3+-
Verhältnis) der sich bildenden Doppelschichthydroxide. Ein weiterer Vorteil der Fällung bei 
niedriger gegenüber hoher Übersättigung ist die höhere Kristallinität der Doppelschichthydroxid-
Kristalle, da die Kinetik des Kristallwachstums schneller als die Keimbildung ist [119, 171]. 
Eine gemischte M2+/M3+-Salzlösung wird bei der Fällung bei hoher Übersättigung schlagartig 
in eine alkalische Lösung mit den entsprechenden Zwischenschichtionen zugegeben. Der pH-
Wert verändert sich anschließend während der Fällungsreaktion kontinuierlich, bis er sich 
schließlich auf einem konstanten Wert stabilisiert [119, 122]. Dadurch entstehen zusätzlich  
unreine Methallhydroxid-Phasen (M(OH)2 oder M(OH)3), wodurch das Doppelschichthydroxid 
oftmals nicht das gewünschte M2+/M3+-Ionenverhältnis aufweist. Aufgrund der höheren Anzahl 
an Kristallisationskeinem wird mit dieser Fällungsmethode ein geringerer Kristallisationsgrad als 
bei der Fällung bei niedriger Übersättigung erreicht. 
Im Anschluss an die Fällung werden die Doppelschichthydroxide oft noch thermisch behandelt, 
um die Reinheit und Kristallinität von amorphem und nicht vollständig kristallisiertem Produkt 
zu erhöhen [119]. Häufig wird die wässrige Suspension mit dem synthetisierten Doppelschicht-
hydroxid in einem Reaktor bei Temperaturen bis 100 °C zwischen einigen Stunden und  
mehreren Tagen gealtert [121]. Eine weitere Nachbehandlung kann mit hydrothermalen  
Verfahren erfolgen, bei der die Proben aufgeheizt und in einem Autoklaven bei Drücken von 
100 bar bis 1500 bar gehalten werden [119]. Anschließend wird das Hydrotalcit zur Beseitigung 
der Nitrate mit demineralisiertem Wasser mehrmals ausgewaschen und anschließend getrocknet. 
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2.4.7.2 Harnstoff-Hydrolyse  
Harnstoff dient bei der Synthese von Doppelschichthydroxiden über die Harnstoff-Hydrolyse als 
Fällungsmittel. Die schwache Brönsted-Base (pKb = 13,8) führt zu einer geringen Übersättigung 
während der Fällungsreaktion [172, 173]. Harnstoff ist gut wasserlöslich und bildet durch  
kontrollierte Hydrolyse Ammoniumcyanat, dessen Bildungsrate temperaturabhängig ist [174]. 
Die Hydrolyse läuft in zwei Schritten ab. Die Bildung von Ammoniomcyanat ist dabei der  
geschwindigkeitsbestimmende Schritt, während die anschließende Hydrolyse des Cyanats zu 
Ammoniumcarbonat schnell abläuft [119, 172, 173]. 
 
 " → "&" (2.21) 
 "&" + 2 → 2"&' + ( (2.22) 
 
Bei den Hydrolysereaktionen der Ammoniumionen zu Ammoniak und Carbonationen zu Hydro-
gencarbonat stellt sich abhängig von der Temperatur ein pH-Wert von etwa 9 ein [174]. Dieser 
pH-Wert eignet sich für die Fällung von einer Vielzahl von Metallhydroxiden. Eine homogene 
wässrige Lösung aus Harnstoff, Magnesium- und Aluminiumnitrat kann somit unter hydro-
thermalen Bedingungen in einem Autoklaven nach folgendem Reaktionsschema zu Hydrotalcit 
reagieren [122, 175, 176]: 
 
 B+L' +  → B+L(8' + ' (2.23) 
 HL' +  → HL(8' + ' (2.24) 
 B+L(8' + HL(8' + ( + (
→ B+H ∙ 2(K − 1) 
(2.25) 
 
Das Fällungsprodukt der Harnstoff-Hydrolyse lässt sich im Vergleich zum Produkt der Fällung 
aus der übersättigten Lösung (Kapitel 2.4.7.1) leichter auswaschen und besitzt einen höheren 
Kristallisationsgrad sowie eine engere Partikelgrößenverteilung [174]. Zudem bilden sich bei 
niedrigeren Temperaturen wegen der geringen Keimbildung größere und bei hohen Tempera-
turen kleinere und gleichmäßigere Partikel [172, 177]. Zusammensetzung und Kristallinität der 
Mg/Al-Doppelschichthydroxide sind bei der Harnstoff-Hydrolyse von der Temperatur, der  
Metallionenkonzentration, den Metallionen- und Harnstoff/Metallionenverhältnissen abhängig 
[122, 174]. 
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2.5 Membrantechnologie 
Membranen zur Gastrennung besitzen gegenüber konventionellen Gasreinigungsverfahren, wie 
z. B. Waschverfahren, wesentliche Vorteile [178]. Neben dem geringeren Energieverbrauch ist 
der Platzbedarf und Komplexitätsgrad der Anlagenkomponenten deutlich geringer. Durch den 
modularen, mehrstufigen Aufbau der Membranmodule kann der Reinigungsprozess gezielt aus-
gelegt werden. Zudem sind für den kontinuierlichen Trennprozess keine zusätzliche Sorptions-
mittel sowie deren Entsorgung und aufwendige Aufbereitung notwendig [21, 24]. Um diese  
Vorteile auszunutzen werden in dieser Arbeit Hydrotalcit-Membranen zur CO2-Abtrennung aus 
Synthesegasen synthetisiert. In diesem Kapitel sind die membrantechnischen Grundlagen wie 
Kenngrößen, Klassifizierung, Aufbau, Trennmechanismus sowie Syntheseverfahren von Memb-
ranen näher erläutert. 
2.5.1 Definition 
Eine synthetische Membran ist nach [179] eine künstlich hergestellte dünne Schicht aus einem 
Naturstoff oder einem technischen Werkstoff, die zwei Phasen voneinander trennt und für ein-
zelne Komponenten der Phasen unterschiedlich gut durchlässig ist [180, 181]. 
 
 
Abbildung 2.13: Schematische Darstellung eines Membranprozesses; nach [182, 184] 
 
In Abbildung 2.13 ist der Membranprozess schematisch dargestellt [182]. Die Membran teilt das 
Membranmodulvolumen in den Feedraum und Permeatraum auf. Das zu trennende Stoff-
gemisch, welches flüssig, dampfförmig oder gasförmig sein kann, wird über den Zulauf (Feed) 
Feed
(z.B. H2,
CO, CO2)
Permeat
(z.B. CO2)
Membran
Membranmodul
Komponente i (bevorzugt permeierend)
Komponente j 
Retentat
Retentat
(z.B. H2, CO) 
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in den Feedraum des Membranmoduls aufgegeben und durch die Membran in zwei Teilströme 
aufgeteilt. Das Permeat enthält überwiegend die bevorzugt permeierende Komponente, während 
sich im Retentat die restlichen Komponenten anreichern [183]. 
Um eine ausreichende Permeation durch die Membran zu erhalten, ist als treibende Kraft ein 
Gradient zwischen Feed- und Permeatraum notwendig. Dieser kann entweder durch eine Druck-, 
Temperatur-, Konzentrations- oder elektrische Potentialdifferenz, bzw. allgemein durch ein 
chemisches Potential hervorgerufen werden [182]. Je nach Anwendungsfall und Zusammen-
setzung des Fluids reichert sich das gewünschte Produkt im Retentat oder Permeat an. 
2.5.2 Kenngrößen von Membranen 
Membrane lassen sich über die Kenngrößen Permeabilität und Selektivität charakterisieren. Die 
Permeabilität Pi beschreibt den Stofftransport einer Komponente durch die Membran und ist 
über das Produkt aus Löslichkeitskoeffizient Xi und Diffusionskoeffizient Di der jeweiligen 
Komponente definiert [62]: 
 
 M 
 N ∙ O 

 ∙ P
H ∙ ∆ 
(2.26) 
 
Der Löslichkeitskoeffizient beschreibt die Wechselwirkungen zwischen einer Komponente der 
fluiden Phase mit der Membran. Er ist von der Kondensierbarkeit der Komponente sowie vom 
freien Volumen in der Membran abhängig. Allgemein steigt der Löslichkeitskoeffizient mit der 
Größe und der Kondensierbarkeit der Moleküle an. Der Diffusionskoeffizient ist ein Maß für die 
Beweglichkeit der Moleküle in der Membran und ist von der Molekülgröße und Molekülform 
der permeierenden Komponente sowie vom freien Volumen in der Membran abhängig. Mit  
steigendem Moleküldurchmesser sinkt in der Regel der Diffusionskoeffizient [185]. Anders aus-
gedrückt entspricht die Permeabilität dem Fluss J durch eine Membran mit der Dicke δ bezogen 
auf die Membranfläche A und der Potentialdifferenz (z. B. ∆p) zwischen der Feed- und Permeat-
seite. Häufig wird die Produktivität einer Membran auch durch die Permeanz L charakterisiert, 
die im Gegensatz zur Permeabilität unabhängig von der Membrandicke ist. 
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Die Selektivität ist ein Maß, wie effektiv eine gewünschte Komponente aus dem Feed-Gemisch 
abgetrennt werden kann [184]. Für ein binäres Gemisch mit den Komponenten i und j ist die 
reale Selektivität Sreal,i/j , häufig auch Trennfaktor α genannt, über die Molanteile des Produkts y 
und des Feeds x definiert [182]: 
 
 A-QRS,/ = T = U/U/  (2.28) 
 
Die ideale Selektivität Sideal,i/j lässt sich durch den Quotient der einzelnen Permeabiliäten der  
beiden Komponenten i und j angeben [186]: 
 
 AVQRS,/ = MM = N ∙ ON ∙ O  (2.29) 
 
Die ideale Selektivität weicht häufig von der realen Selektivität (2.28) ab, da bei letzterem 
Wechselwirkungen der Komponenten untereinander und mit der Membran miterfasst werden. 
Die optimale Membran sollte neben chemischer, mechanischer und thermischer Beständigkeit 
nach Möglichkeit auch eine hohe Permeabilität und hohe Selektivität aufweisen [29, 182]. Dies 
ist in der Praxis jedoch meist nicht zu erreichen, da bei einer Optimierung der Selektivität, z. B. 
durch Einstellung der Porendurchmesser auf die Permeat-Komponente, sich zwangsläufig ein 
höherer Transportwiderstand und damit eine geringere Permeabilität einstellen würde [184]. 
Häufig werden bei der Membranentwicklung hohe Selektivitäten bevorzugt, da ansonsten  
mehrere Membranstufen und damit ein erhöhter apparatetechnischer Aufwand nötig ist [187].  
Einbußen in der Permeabilität hingegen können relativ einfach durch Vergrößerung der  
Membranfläche ausgeglichen werden. Allerdings gilt es auch hier die Kosten und Wirtschaft-
lichkeit der oftmals teuren Membran im Blick zu halten. Bei der Auslegung der Membranen 
muss daher ein ökonomischer Kompromiss zwischen der Trennleistung und dem Fluss durch die 
Membran gefunden werden [182]. In Abbildung 2.14 ist der Zusammenhang zwischen der  
Selektivität und Permeabilität schematisch dargestellt [187]. 
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Abbildung 2.14: Prinzipieller Zusammenhang zwischen Selektivität und Permeabilität; nach [187] 
 
2.5.3 Klassifizierung von Membranen 
Membranen können nach einer Vielzahl von Kriterien klassifiziert werden [29]: 
• Herkunft (biologisch/synthetisch) 
• Aggregatzustand (fest/flüssig) 
• Material (organisch/anorganisch) 
• Struktur (porös/dicht) 
• intrinsische Eigenschaften (polar/unpolar, geladen/ungeladen, hydrophil/hydrophob, 
elektrisch leitend/elektrisch nicht leitend) 
• Aufbau (symmetrisch/asymmetrisch, homogen/heterogen) 
Neben den biologischen Membranen sind insbesondere für technische und industrielle Anwen-
dungen synthetische Membranen von Bedeutung. Letztere können weiter in flüssige oder feste 
Membranen eingeteilt werden. Während flüssige Membranen sich noch häufig im Entwicklungs-
stadium befinden und sich bisher nur für Forschungszwecke etabliert haben, können feste 
Membranen weiter in organische und anorganische Membranen unterteilt werden [182].  
Organische Membranen bestehen dabei überwiegend aus Polymeren wie z.B. Polyvinylalkohol, 
Polyamid, Polydimethylsiloxan oder Polyimid und können wegen der geringeren Kosten und 
besseren mechanischen Eigenschaften als Standard in technischen Anwendungen angesehen 
werden [29]. Immer extremere Prozessanforderungen steigern jedoch die Nachfrage nach anor-
ganischen Membranen, die sich insbesondere durch ihre hohe thermische und chemische  
Beständigkeit sowie durch lange Standzeiten auszeichnen. Als Materialien kommen hier Metall-, 
Glas-, Kohlenstoff- oder Keramikmembranen zum Einsatz. Strukturell ist eine weitere Einteilung 
in poröse oder dichte Membranen möglich, die sich in ihrem Trennmechanismus wesentlich  
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unterscheiden (Tabelle 2.5). Bei porösen Membranen sind die Molekülgrößen in der permeieren-
den Komponente in der Größenordnung der Porendurchmesser, wodurch sich ein ähnlicher 
Trennmechanismus wie bei einer Filtration ergibt. Dazu gehören Ultra-, und Mikrofiltration  
sowie Dialyseanwendungen. Bei Membranverfahren wie der Umkehrosmose, Pervaporation, 
Gaspermeation, Nanofiltration und Elektrodialyse kommen dichte Membranen mit einem  
Porendurchmesser < 1 nm zum Einsatz. Der Stofftransport kann hier meist mit dem Lösungs-
Diffusionsmodell (Kapitel 2.5.5.2) beschrieben werden [188]. Die abzutrennende Substanz löst 
sich zunächst in der oberflächennahen Grenzschicht der Membran, diffundiert durch die  
Membran und desorbiert anschließend auf der Permeatseite. Die intrinsischen Eigenschaften wie 
polar/unpolar, geladen/ungeladen, hydrophil/hydrophob, elektrisch leitend/elektrisch nicht lei-
tend sind für das Trennverhalten der dichten Membranen von entscheidender Bedeutung [182]. 
 
Tabelle 2.5:  Übersicht über die einzelnen Membrantrennverfahren; nach [29] 
Trennverfahren  Membrantyp Potential-
differenz 
Zulauf/ 
Permeat 
Beispiele für die technische 
Anwendung 
Mikrofiltration porös Druckdifferenz 
< 3 bar 
fest/flüssig Abtrennung von Feststoffen aus 
Suspensionen 
Ultrafiltration porös Druckdifferenz 
< 10 bar 
flüssig/flüssig Abwasseraufbereitung 
Nanofiltration porös/nichtporös Druckdifferenz 
< 40 bar 
flüssig/flüssig Aufbereitung wässriger Systeme 
und Erdölfraktionen 
Umkehrosmose porös/nichtporös Druckdifferenz 
< 80 bar  
flüssig/flüssig Trinkwassergewinnung 
Dialyse porös/nichtporös Konzentrations-
differenz 
flüssig/flüssig Blutwäsche (künstliche Niere) 
Elektrodialyse nichtporös elektrisches 
Feld 
flüssig/flüssig Abtrennung von Ionen aus wäss-
rigen Lösungen 
Gaspermeation nichtporös Fugazitäts-
differenz 
Gas/Gas Trennung von Gasgemischen 
(CO2/CH4, O2/N2) 
Dampfper-
meation 
nichtporös Fugazitäts-
differenz 
Dampf/Dampf Trennung azeotroper Systeme 
Pervaporation nichtporös Fugazitäts-
differenz 
Flüssig/Dampf Trennung azeotroper Systeme, 
Gewinnung organischer Wert-
stoffe aus Fermentationsbrüden 
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Strukturell ist eine Unterteilung in homogene und heterogene Membranen sowie symmetrische 
und asymmetrische Membranen möglich. Während homogene Membranen aus einem Material 
aufgebaut sind, setzen sich die heterogenen Membranen aus mehreren Komponenten zusammen 
und werden als Kompositmembranen bezeichnet (Kapitel 2.5.4). Letztere sind in der Regel 
asymmetrisch aufgebaut und bestehen aus einer porösen Stützschicht, welche die nötige mecha-
nische Stabilität liefert. Auf dieser Schicht ist die eigentliche selektive Trennschicht aufgebracht, 
die in der Regel sehr dünn ausgeführt ist, um hohe Flüsse bei einer ausreichenden Trennleistung 
zu gewährleisten [189]. 
2.5.4 Aufbau von Kompositmembranen 
Eine Möglichkeit neben einer ausreichenden Selektivität auch akzeptable Permeationsraten zu 
erhalten ist die Verwendung von asymmetrischen Kompositmembranen. Diese werden in der 
Regel zur Gastrennung eingesetzt und auch in dieser Arbeit für die Abscheidung von CO2 aus  
Synthesegas synthetisiert und getestet. Die aktive, selektive Membranschicht ist dabei in einer 
dünnen Schicht auf die Trägerstruktur aufgebracht. Die Reduzierung der Membrandicke  
verringert gleichzeitig den Permeationsweg der Komponente und reduziert somit den Transport-
widerstand [184]. Der strukturelle Aufbau ist in Abbildung 2.15 schematisch dargestellt. 
 
 
Abbildung 2.15: Schematischer Aufbau von Kompositmembranen; nach [190] 
 
In der Regel besteht eine Kompositmembran aus mindestens drei Schichten. Grundlage bildet die 
makroporöse Trägerstruktur, die in der Regel Porengrößen von über 50 nm aufweist und wenige 
Millimeter dick ist. Sie liefert dem gesamten Membransystem die benötigte Stabilität, ohne 
selbst einen Beitrag zum eigentlichen Trennvorgang zu leisten [189]. Für anorganische  
Membranen werden hier meist keramische Träger aus Aluminiumoxid oder Zirkonoxid verwen-
det, die beständig gegen mechanische, chemische und thermische Einflüsse sind. Allerdings gilt 
es die Membranen in der Handhabung und beim Einbau vor Stößen zu schützen, da es aufgrund 
makroporöser Träger
Porengröße d > 50 nm
mesoporöse Zwischenschicht
2 nm < d < 50 nm 
mikroporöse Schicht
d < 2 nm
aktive Trennschicht
d << 1nm / dicht
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der spröden Materialeigenschaften leicht zum Bruch des Substrats kommen kann. Metallische 
Substrate dagegen weisen eine hohe Bruchzähigkeit auf und besitzen zudem noch den Vorteil, 
dass durch Schweißen oder Löten die Membranen gasdicht in das Membranmodul integriert 
werden können [184]. 
Die mesoporöse Zwischenschicht ist zwischen 0,5 µm und 10 µm dick und besitzt eine Poren-
größe zwischen 50 nm und 2 nm. Sie dient zur Verringerung der Oberflächenrauhigkeit und  
Porengröße. Wie die makroporöse Trägerschicht liefert auch die mesoporöse Zwischenschicht 
keinen wesentlichen Beitrag zum eigentlichen Trennprozess. Dieser wird ausschließlich durch 
die dichte oder mikroporöse Funktionsschicht bestimmt. Durch die mesoporöse Zwischenschicht 
wird jedoch verhindert, dass einzelne Partikel der mikroporösen Schicht oder der Funktions-
schicht beim Beschichtungsprozess in die Poren der makroporösen Trägerschicht infiltriert  
werden und so Fehlstellen in der aktiven Membranschicht hervorrufen. In der Regel werden bei 
keramischen Membranen Oxidverbindungen wie Al2O3, ZrO3, TiO2 oder CeO2 verwendet. Die 
mikroporöse Schicht ist typischerweise 0,1 µm bis 10 µm dick und besitzt Porengrößen < 2 nm. 
Ist die Porengröße für die Trennaufgabe nicht klein genug, kann darauf mit einem abschließen-
den Beschichtungsprozess eine nanoporöse oder dichte Funktionsschicht aufgebracht werden. 
Um den Transportwiderstand der permeierenden Komponente zu minimieren sollten diese 
Schichten so dünn wie möglich aufgebracht sein. Schon kleinste Defekte und Mikrorisse führen 
zu deutlichen Selektivitätsverlusten bis hin zum Verlust der Trennwirkung der Membran [182]. 
2.5.5 Trennmechanismen bei der Gastrennung 
Bei der Gastrennung unterscheiden sich die Trennmechanismen von porösen und dichten  
Membranen wesentlich. Die Porendurchmesser der Membran und der Moleküldurchmesser der 
zu trennenden Komponenten sind bei porösen Membranen für den Trennmechanismus entschei-
dend. Je nach Stoffsystem lässt sich der Stofftransport durch die Membran durch den  
viskosen Fluss, den Knudseneffekt oder den Molekularsiebeffekt beschreiben. Dichte Membra-
nen lassen sich hingegen durch das Lösungs-Diffusionsmodell beschreiben [182]. Im nach-
folgenden Abschnitt wird im Einzelnen näher auf die Trennmechanismen eingegangen. 
2.5.5.1 Stofftransport in porösen Membranen 
Bei porösen Membranen erfolgt der Stofftransport ausschließlich im Porenraum [188]. Die  
verschiedenen Transportmechanismen in porösen Membranen sind in Abbildung 2.16  
dargestellt. 
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                                 (a)                    (b) (c) 
Abbildung 2.16: Schematische Darstellung der Transportmechanismen in porösen Membranen; nach [182] 
 
Sind die Porendurchmesser dp wesentlich größer als die mittlere freie Weglänge l der Gas-
moleküle, dominieren die Wechselwirkungen der Gasmoleküle untereinander (Abbildung 
2.16 a). Die Wechselwirkungen der Moleküle mit der Porenwand können vernachlässigt werden. 
Dieser Vorgang wird als viskoser Fluss bezeichnet. Die Knudsenzahl Kn 
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ist Kn << 1. Das Hagen-Poiseuillesche-Gesetz liefert dazu eine mathematische Beschreibung des 
Stofftransportmechanismus für ein kompressibles Fluid [182]: 
 
 
XJYS, 

Z ∙ FW ∙ J ∙ ∆32 ∙ [ ∙ \ ∙ ] ∙ P ∙ ^  (2.31) 
 
Mit jmol,i spezifischer molarer Fluss der Komponente i [mol/(s·m2] 
 ε Porosität [-] 
 dp Porendurchmesser [m] 
 R universelle Gaskonstante [J/(mol·K)] 
 T absolute Temperatur [K] 
 η dynamische Viskosität [kg/(m·s)] 
δ Schichtdicke [m] 
τ Tortuosität [-] 
∆pi Partialdruckdifferenz der Komponente i bezüglich Feed und Permeat [Pa] 
pm mittlerer Druck zwischen Feed- und Permeatraum [Pa] 
viskoser Fluss Knudsendiffusion Molekularsieb
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Eine Trennung erfolgt hier lediglich aufgrund unterschiedlicher Viskositäten der zu trennenden 
Fluide.  
Befindet sich die Porengröße in der Größenordnung oder unterhalb der mittleren freien Weglän-
ge der Gasmoleküle, dominieren zunehmend die Wechselwirklungen der Gasmoleküle mit der 
Porenwand (Kn >> 1, Abbildung 2.16 b). Bei jeder Kollision mit der Porenwand werden die 
Gasmoleküle für kurze Zeit adsorbiert bevor sie sich dann zufällig in unterschiedliche Richtun-
gen weiterbewegen. Die Kollisionen der Moleküle untereinander sind sehr gering, sodass sie 
unabhängig voneinander entsprechend ihrer jeweiligen thermischen Beweglichkeit mit unter-
schiedlicher Geschwindigkeit durch die Poren diffundieren [182, 185]. Dieser Gasfluss wird als 
Knudsen-Diffusion bezeichnet und wird durch folgende Gleichung dargestellt: 
 
 XJYS, 

4 ∙ Z ∙ F_ ∙ ∆3 ∙ P ∙ ^`2 ∙ a ∙ [ ∙ \ ∙ B   (2.32) 
 
Der spezifische Molenfluss jeder Komponente ist dabei proportional zu der Partialdruck-
differenz ∆pi und umgekehrt proportional zur Wurzel der Molmasse Mi. Daraus lässt sich in  
Anlehnung an Gleichung (2.29) die Knudsen-Selektivität SKnudsen,i/j bestimmen: 
 
 A:LbVQL,/ = cBB 
(2.33) 
 
Für den Trenneffekt sind hier ausschließlich die unterschiedlichen Molekülmassen der einzelnen 
Komponenten verantwortlich. 
Die Abhängigkeit der Gaspermeabilität vom Verhältnis des Porendurchmessers dp und der  
mittleren freien Weglänge l ist in Abbildung 2.17 dargestellt. Ist das Verhältnis dp/l < 1, über-
wiegt die Knudsen-Diffusion, während für dp/l > 1 der viskose Fluss den überwiegenden Anteil 
zum gesamten Durchfluss beiträgt (Abbildung 2.17 a) [185, 191]. Mit steigendem Druck sinkt 
die mittlere freie Weglänge der Gasmoleküle, wodurch der Anteil der Knudsen-Diffusion ver-
ringert wird. Dagegen steigt der Anteil des viskosen Flusses mit steigendem Druck an 
(Abbildung 2.17 b), was zu einer Abnahme der Selektivität führt [192]. 
Bei mikroporösen Membranen (dp < 2 nm) liegen die mittleren Porendurchmesser in der  
Größenordnung der Moleküldurchmesser (Abbildung 2.16 c). Der Trennmechanismus erfolgt 
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hier ausschließlich aufgrund des Größenausschlusses der Moleküle und wird als Molsiebeffekt 
bezeichnet. Beim totalen Molsiebeffekt können nur Komponenten mit einem kleineren Molekül-
durchmesser in die Poren eindringen. Zudem können die Moleküle an den Porenwänden konden-
sieren. Komponenten mit größeren molekularen Durchmessern bleibt der Zugang zu den Poren 
versperrt. Im Idealfall können so unendlich große Selektivitäten erzielt werden, jedoch zu Lasten 
der Permeabilität (Abbildung 2.14). Voraussetzung ist eine sehr enge Porenverteilung, wie sie 
beispielsweise bei Zeolithen zu finden ist. Bei Anwesenheit von größeren Poren oder Defekten 
sinkt die Selektivität sehr stark ab, da in diesen Poren die Knudsen-Diffusion bzw. der viskose 
Fluss dominant ist. Mit Polymermembranen und amorphen Membranen kann dieser Effekt  
aufgrund der größeren Porengrößenverteilung nur unzureichend erzielt werden [185]. 
 
 
 
(a) (b) 
Abbildung 2.17: Zusammenhang zwischen dp/2· l und Art des Stofftransports durch eine poröse Membran (a); nach 
[185, 191], Druckeinfluss auf die Knudsen-Diffusion und den viskosen Fluss (b); nach [192] 
 
Beim partiellen Molsiebeffekt können alle Gasmoleküle in die Mikroporen eindiffundieren und 
treten mit den Porenwänden in Wechselwirkung. Unterschiedliche Adsorptionsenergien und  
Diffusionsgeschwindigkeiten führen zu einem konkurrierenden Stofftransport und schließlich 
zur Auftrennung des Gasgemisches. Die Konzentration der leichter kondensierbaren Gase ist 
gewöhnlich in den Poren größer. Die adsorbierten Gase können durch Oberflächendiffusions-
Effekte durch die Poren der Membran diffundieren und somit zur Gesamtpermeation wesentlich 
beitragen. Dadurch kommt es zur Selektivitätserhöhung der leichter kondensierbaren Kompo-
nente im Vergleich zur nicht oder schwerer kondensierbaren Komponente. Bei tiefen  
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Temperaturen überwiegt die Oberflächendiffusion, während bei höheren Temperaturen die  
Gasphasendiffusion dominant ist [182, 185]. 
In engen Mesoporen kann es durch hohe Adsorptionskräfte und den geringen Porenabmessungen 
zur Kapillarkondensation kommen. Die Poren sind dann durch die mehrschichtige Oberflä-
chensorption der kondensierbaren Komponente komplett gefüllt. Andere Gase (z.B. H2) können 
daher trotz eines kleineren Moleküldurchmessers nicht in die Poren eindringen und ihre  
Permeation wird unterdrückt. Die Selektivität der kondensierbaren Komponente steigt gegenüber 
den restlichen Komponenten somit sehr stark an [182, 185]. 
2.5.5.2 Stofftransport in dichten Membranen 
Der Stofftransport durch dichte Membranen kann allgemein mit dem Lösungs-Diffusions-Modell 
von Thomas Graham beschrieben werden [193]. Der Stofftransport einer Komponente wird dazu 
in die Teilschritte  
• Sorption an der Membranoberfläche der Feedseite 
• Diffusion durch die Membran aufgrund eines Gradienten des chemischen Potentials  
zwischen Feed- und Permeatraum 
• Desorption auf der Membranoberfläche der Permeatseite 
 aufgeteilt (Abbildung 2.18) [62, 185]. Die Trennwirkung geht also auf die unterschiedliche  
Löslichkeit in der Membran und die unterschiedlichen Diffusionsraten der Komponenten zurück 
[185]. 
 
Abbildung 2.18: Schematische Darstellung der druckgetriebenen Permeation einer Komponente durch eine  
Membran nach dem Lösungs-Diffusionsmodell; nach [62, 185] 
 
Dabei wird angenommen, dass sich die Fluide auf beiden Seiten mit der Membranoberfläche im 
thermodynamischen Gleichgewicht befinden und der Gradient des chemischen Potentials von 
der einen zur anderen Seite der Membran kontinuierlich ist. Weiter wird angenommen, dass die 
Sorptions- und Desorptionsraten sehr viel größer als die Diffusionsrate durch die Membran sind 
[62]. Dies trifft für nahezu alle Membranen zu. Ausgenommen sind hier Prozesse, bei denen 
Sorption
Desorption
Diffusion
μFeed
μPermeat
μ…chemisches Potential
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chemische Reaktionen zwischen permeierender Komponente und Membranmaterial während der 
Diffusion ablaufen oder bei denen die Grenzflächenabsorption sehr langsam und damit für den 
Transport geschwindigkeitslimitierend sein kann, wie z.B. bei Diffusionsvorgängen von Gasen 
durch Metalle. Zudem wird von einem konstanten Druckniveau innerhalb der Membran aus-
gegangen, sodass das chemische Potential über die Membran lediglich durch den  
Konzentrationsgradienten bestimmt wird [185].  
 
Für den Stoffstrom j der Komponente i gilt dann nach dem ersten Fickschen Gesetz 
 
 X 
 −O
Fd
Fe   
(2.34) 
 
Dabei ist Di [m2/s] der Diffusionskoeffizient der Komponente i in der Membran. dci/dz entspricht 
dem Differentialkoeffizienten der Konzentration c [mol/m3] nach dem Ort z [m]. Für den  
CO2-Transport durch die Hydrotalcit-Membran ist demnach die CO2-Konzentration auf der 
Feed- und Permeatseite, bzw. das CO2-Konzentrationsgefälle in der Membran für den  
CO2-Transport verantwortlich. In Kombination mit dem Henryschen Gesetz  
 
 d 
 N ∙ Δ  (2.35) 
 
mit dem Löslichkeitskoeffizient (Henry) Xi [mol/(m3∙bar)] der Komponente i und der Partial-
druckdifferenz Δpi = pi,feed - pi,permeat [bar] über die Membran ergibt sich nach Integration der 
transmembrale Stofftransport und Gleichung (2.26) zu 
 
 X = −O ∙ N ∆P = M ∆P  (2.36) 
 
Insbesondere bei der Trennung von Gasströmen z. B. Kohlendioxid/Methan [194] oder Sauer-
stoff/Stickstoff [178] lässt sich diese Beziehung für dichte Membranen anwenden [195, 196]. 
Hingegen ist der der Fluss von wasserstoffpermeablen Palladiummembranen aufgrund des  
chemischen Teilschritts der H2-Dissoziation an der Membranoberfläche nach dem Sievertschen 
Gesetz proportional der Partialdruckwurzel (pH20,5) [70, 182]. Perowskitmembranen sind gegen-
über Sauerstoff permeabel und verfügen über einen simultanen Sauerstoff-Ionen- und  
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Elektronentransport. Die Sauerstoff-Ionen wandern über Leerstellen im Sauerstoffteilgitter  
aufgrund der O2-Partialdruckdifferenz zwischen den beiden Membranseiten, die Elektronen über 
einen sogenannten Hopping-Mechanismus entgegengesetzt durch die Membran [197]. Dabei ist 
die Diffusion der Sauerstoffionen der geschwindigkeitslimitierende Schritt [182, 187, 198]. 
2.5.6 Beschichtungsmethoden für die Membransynthese 
Membranen werden oftmals mit gängigen Beschichtungsprozessen synthetisiert. Die aufgebrach-
te Schicht und das Substrat bilden zusammen einen Verbundkörper aus unterschiedlichen  
Stoffen, die unterschiedliche Funktionen erfüllen [199]. Häufig übernimmt das Substrat lediglich 
eine Tragefunktion und trägt zur mechanischen Stabilität bei, während die Beschichtung  
Kontaktfunktionen wie Korrosions- und Verschleißschutz, dekorative und optische Zwecke oder 
magnetische bzw. Barriere bildende Funktionen erfüllt [199–201]. Durch mehrfaches Beschich-
ten lassen sich die Eigenschaften weiter verändern. So kann der Diffusionswiderstand von 
Membranen erhöht, die Haftfestigkeit auf dem Substrat verbessert oder die tribologischen Eigen-
schaften der obersten Kontaktschicht verändert werden. Entscheidend für die Haftfestigkeit sind 
die drei Bereiche Schichtbereich, Grenzfläche zwischen Schicht und Substrat sowie das Substrat 
als tragender Körper [199]. Diese werden durch die jeweiligen stofflichen Zusammensetzungen, 
der Typ der Kontaktzone, die Art und Vorbehandlung des Substrats, die Mikrostruktur und die 
Herstellungsbedingungen maßgeblich beeinflusst [201]. Im Folgenden wird kurz auf die in  
dieser Arbeit verwendeten Beschichtungstechnologien Tauchbeschichtung und Kristallwachstum 
zur Membransynthese eingegangen. 
2.5.6.1 Tauchbeschichtung 
Eine technisch einfache Methode, Körper gleichmäßig zu beschichten, ist die Tauch-
beschichtung (Dip-Coating) [202]. Dabei wird der Körper vertikal mit konstanter Geschwindig-
keit in eine Beschichtungslösung eingetaucht [203]. Nach dem Eintauchen bleibt auf der  
Substratoberfläche ein dünner Film an Lösung zurück, aus dem sich nach der Trocknung eine 
feste Schicht ausbildet (Abbildung 2.19).  
Insbesondere zur Herstellung von anorganischen Schichten auf Substraten wird diese Technik 
angewendet [204]. Erstmals wurden die theoretischen Zusammenhänge zwischen Schichtdicke, 
Fluideigenschaften und Geräteparametern von Landau und Levich beschrieben [205]. Die 
Schichtdicke δ von newtonschen Fluiden ist nach Gleichung (2.37) von der  
Ziehgeschwindigkeit v, der Oberflächenspannung der Flüssigkeit γ, der Dichte der Flüssigkeit ρ, 
der Viskosität der Flüssigkeit η und der Gravitationskonstanten g abhängig [203, 205]. 
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P 
 0,94 ∙ (] ∙ g)/(h ∙ +)8/ ∙ i8/G (2.37) 
 
Wird das Substrat aus der Lösung gezogen, bildet sich auf der Substratoberfläche nach  
Verdunstung des Lösemittels eine gleichförmige Schicht, die sich in Abhängigkeit von den oben 
genannten Parametern zwischen dem Nanometer- und Mikrometerbereich bewegen kann [203]. 
Der einfache, kostengünstige Versuchsaufbau bietet die Möglichkeit auch komplexe Geometrien 
und Substrate zu beschichten. Der relativ große Bedarf an Beschichtungslösung spielt für das in 
dieser Arbeit verwendete kostengünstige Stoffsystem (Kapitel 3.2.2) keine Rolle [206]. 
 
Abbildung 2.19: Vereinfachte Darstellung des Tauchbeschichtungsprozesses 
 
2.5.6.2 In situ Kristallwachstum auf Substraten 
In situ Kristallwachstumsverfahren werden häufig für die Herstellung von Schichten und  
Membranen aus anorganischen Materialien wie Zeolithen [207], Zinkoxid [208], Titandioxid 
[209] oder Hydrotalcit [210] verwendet. Im Vergleich zu Verfahren, bei dem die aus-
kristallisierten Partikel wie z.B. bei Filteranwendungen auf Substraten abgeschieden werden, ist 
die Adhäsion zwischen Schicht und Substrat beim in situ Kristallwachstum wesentlich stärker. 
Verantwortlich sind hierfür chemische Bindungskräfte zwischen den beiden Phasen [211].  
Sofern die Anwendung auf der Schichtbildung beruht ist dies ein wesentlicher Vorteil. Zusätz-
lich ist diese Beschichtungsmethode nicht auf eine bestimmte geometrische Form des Substrats 
beschränkt. Dadurch erweitert sich das Anwendungsfeld wesentlich. Für die in situ Synthese von 
Hydrotalcit-Schichten wurden verschiedene Materialien wie z.B. Metalle [211], Gläser [176], 
Polystyrol [212] oder Muskovit [213] auf ihre Eignung als Substrat getestet. 
Lü et al. verwendet als Substratmaterial anodisch oxidiertes Aluminiumoxid, das selbst als  
Aluminiumquelle für die Hydrotalcit-Synthese während der Harnstoff-Hydrolyse dient  
(Kapitel 3.2.4) [210]. Das Substrat wird hängend in ein Glasgefäß mit einer Lösung aus  
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Magnesiumnitrat und Harnstoff platziert und für sieben Tage unter Verschluss bei 70 °C  
gehalten. Die Hydrotalcitkristalle wachsen dabei direkt auf der Oberfläche auf, sind senkrecht zu 
dieser orientiert und bedecken das Substrat vollständig. Zur Steigerung der chemischen  
Reaktivität verwenden weitere Arbeiten für die Hydrotalcit-Schichtsynthese γ-Al2O3-
beschichtete Aluminiumoxidsubstrate [214, 215]. 
Die genauen Vorgänge während des in situ Kristallwachstums sind noch nicht eindeutig geklärt. 
Abbildung 2.20 beschreibt jedoch schematisch einen möglichen Wachstumsvorgang von  
Hydrotalcit-Kristallen auf γ-Al2O3 beschichteten Substraten [210].  
 
 
Abbildung 2.20: Schematische Darstellung des Wachstums von Hydrotalcit-Kristallen auf γ-Al2O3 beschichteten 
Substraten; nach [210] 
 
Chen et al. führt das Kristallwachstum auf heterogene Keimbildungsvorgänge zurück [216]. 
Während der Harnstoff-Hydrolyse bildet sich aus den Aluminiumionen der γ-Al2O3-Schicht hyd-
ratisiertes, reaktives Aluminiumhydroxid. Zusammen mit den Magnesiumionen aus der Nitrat-
lösung bildet sich oberflächennah eine Gelschicht um das Substrat aus [214]. In Anwesenheit 
von Carbonationen, die aus der Dissoziation des Harnstoffs resultieren, findet die Keimbildung 
ausschließlich in dieser Gelschicht statt, sofern die Metallionen im Überschuss vorliegen. Die 
Kristalle wachsen bevorzugt mit ihrer ab-Richtung senkrecht zum Substrat und bilden schließlich 
eine dichte Hydrotalcit-Schicht auf der Oberfläche. Durch die anfängliche anisotrope Ausrich-
tung der Kristallisationskeime werden die nicht senkrecht zum Substrat wachsenden Kristalle 
von den senkrecht wachsenden Kristallen eingeengt und in ihrem Wachstum behindert [217]. 
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2.5.7 Hydrotalcit-Membranen 
Hydrotalcit-beschichtete Oberflächen kommen häufig in industriellen Anwendungen als  
Katalysator [210], Korrosionsschutzschicht für Metalle [218, 219] sowie als Komponenten in 
optischen, elektrischen und magnetischen Geräten zum Einsatz [211]. Wie in Kapitel 2.5.6.2 
beschrieben erfolgt die Beschichtung meist mit in situ Kristallwachstumsverfahren. Im Gegen-
satz zu den Standardanwendungen befindet sich die Entwicklung von Hydrotalcit-Membranen 
für die Gastrennung noch in den Anfängen. 
Eine Möglichkeit H2 bei Temperaturen bis 210 °C von Gasgemischen aus CH4, N2, oder CO2 
abzutrennen zielt auf den Molekularsiebeffekt mit Hilfe des definierten Abstands der Hydro-
talcit-Grundstruktur ab [220]. Entscheidend für den Trenneffekt der kristallwasserfreien  
Hydrotalciten sind hier die eingelagerten Ionen der Zwischenschicht, mit denen der Schicht-
abstand gezielt auf die jeweiligen Moleküldurchmesser der abzutrennenden Gase eingestellt 
werden kann [214]. Die selektive Abtrennung von CO2 aus H2-verschiedenen Synthesegasen 
wurde jedoch bisher noch nicht erreicht. Zudem ist das Verfahren aufgrund der Temperatur-
stabilität der Zwischenschicht nur für Temperaturen bis ca. 210 °C geeignet [221]. Hingegen 
zeigen mikroporöse Hydrotalcit-Silika-Membranen aufgrund von Oberflächenadsorptions-
effekten einen CO2-selektiven Trenneffekt gegenüber CH4. Jedoch sind diese Membranen eben-
falls nur für Temperaturen < 200 °C beständig. Hydrotalcit-Membranen auf porösen Al2O3-
Substraten, die mittels Vakuumansaugung einer wässrigen Hydrotalcit-Suspension synthetisiert 
wurden, zeigen aufgrund makroporöser Defekte in der Schichtstruktur keine bevorzugte  
Permeation von CO2 gegenüber He und N2 [222]. Mit Hilfe der Elektrophorese gelang es eben-
falls Hydrotalcit-Membranen auf perforierten Silikon- und Edelstahlscheiben im Mikrometer-
maßstab zu synthetisieren [223, 224]. Eine zuverlässige Ermittlung eines CO2-selektiven Trenn-
effekts war für die mechanisch instabilen Mikromembranen jedoch nicht möglich. Zudem eignet 
sich diese Syntheseroute nicht für den großtechnischen Einsatz. 
Die Literaturrecherche zeigt, dass bisher keine gasdichten Membranen mit CO2-selektivem 
Trenneffekt verfügbar sind. Zudem sind die vorhandenen Membransysteme in ihrer Anwendung 
in der Regel auf Temperaturen < 210 °C beschränkt. Weiter sind die Synthese-Routen für einen 
Übertrag in den industriellen Maßstab oftmals ungeeignet. In dieser Arbeit werden daher syste-
matisch Hydrotalcit-Membranen für den Temperaturbereich < 500 °C synthetisiert, die aufgrund 
Lösungs-Diffusion selektiv CO2 aus Synthesegasen abscheiden sollen. Ebenfalls wurde die 
Machbarkeit eines Scale-ups der Syntheseroute in den industriellen Maßstab bei der Entwicklung 
der Membran-Synthese mitberücksichtigt.  
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3 EXPERIMENTELLE METHODEN UND MATERIALIEN 
In diesem Kapitel werden die in dieser Arbeit verwendeten Materialien für die  
CO2-Sorptionsuntersuchungen an Doppelschichthydroxiden sowie die Verfahrensentwicklung 
der Hydrotalcit-Synthese zur Membranherstellung vorgestellt (vgl. Strukturbild in  
Abbildung 1.2). Die Versuchsaufbauten zur Bestimmung der CO2-Sorptionskapazitäten und der 
Membrancharakterisierung hinsichtlich Permeabilität und Selektivität sind hier neben den Ana-
lysen zur Materialcharakterisierung ebenfalls beschrieben. Weiter sind die Versuchsplanung, die 
Voruntersuchungen sowie die Abläufe der Versuchsdurchführung Bestandteil dieses Kapitels. 
3.1 Stoffauswahl für CO2-Sorptionsuntersuchungen 
Aufgrund der Literaturrecherchen aus Kapitel 2.3 wurde für die CO2-Sorptionsuntersuchungen 
Hydrotalcit mit einem konstanten Mg/Al-Verhältnis als Hochtemperatur-Sorbens ausgewählt. 
Diese Materialkombination ist bereits röntgenografisch ausreichend charakterisiert, sodass Struk-
turveränderungen bei den hier durchgeführten Experimenten gut zu erfassen bzw. zu erkennen 
sind. Zudem sprechen die gute Verfügbarkeit sowie die geringen Materialkosten im Hinblick auf 
den möglichen späteren großtechnischen Einsatz für die Verwendung des Mg/Al-Hydrotalcits. 
Neben reinem Hydrotalcit wurden in dieser Arbeit auch für K-dotiertes Hydrotalcit die  
CO2-Sorptionseigenschaften unter Hochtemperatur- und Hochdruckbedingungen ermittelt. 
3.1.1 Reines Hydrotalcit 
Als Sorbens für die CO2-Sorptionsuntersuchungen wurde das nach der Sol-Gel-Route syntheti-
sierte und kommerziell erhältliche, pulverförmige Hydrotalcit MG70 (Sasol Germany GmbH) 
mit einer lockeren Schüttdichte von 350 kg/m³ verwendet (Abbildung 3.1) [225]. Somit stand für 
die CO2-Sorptionsuntersuchungen einheitliches Sorbens in ausreichender Menge zur Verfügung. 
Die Struktur setzt sich aus Magnesium- und Aluminiumhydroxid (Mg/Al = 3) sowie aus  
Carbonationen in der Zwischenschicht (Kapitel 2.4.1) zusammen und besitzt nach Gleichung 
(2.16) folgende Summenformel: 
 
 B+.,79H.,9 ∙ .,89 ∙  (3.1) 
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Abbildung 3.1: Kommerziell erhältliches Hydrotalcit MG70 (Firma Sasol Germany GmbH) 
 
Aus der Literatur und Voruntersuchungen ist bekannt, dass für diese Ionenkombination und  
insbesondere für dieses Metallionenverhältnis (höchste Basizität [226])  
CO2-Sorptionskapazitäten bis zu 1 mol/kg zu erwarten sind [54, 227]. Auch ist für dieses Hydro-
talcit eine Steigerung der CO2-Sorptionskapazität durch K-Dotierung möglich [104]. 
Die Partikelgrößenverteilung des Hydrotalcits wurde mit dem Laserstreulicht-Spektrometer 
HORIBA LA-920 ermittelt. Die Dichte- und Summenverteilung von Hydrotalcit MG70 sind in 
Abbildung 3.2 dargestellt. Der mittlere Partikeldurchmesser d50 beträgt 23,26 μm. 
 
 
Abbildung 3.2: Dichte- und Summenverteilung von Hydrotalcit MG70 (Sasol Germany GmbH) 
 
3.1.2 Dotierung von Hydrotalcit mit Kalium 
Das CO2-Sorptionsverhalten von Doppelschichthydroxiden kann durch Imprägnierung mit  
Alkaliionen, insbesondere mit Kalium, beeinflusst werden (Kapitel 2.4.4) [101, 103, 104, 107, 
141, 144]. Daher wurden in dieser Arbeit zwei unterschiedliche Kalium-
Imprägnierungsverfahren weiterentwickelt und die resultierenden Kompositmaterialien in  
Kapitel 4 im Hinblick auf ihre CO2-Sorptionsfähigkeit untersucht [101, 104, 138, 141, 145, 227]. 
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Jeweils vor der Imprägnierung wurde das Hydrotalcit MG70 (Kapitel 3.1.1) unter Stickstoff-
atmosphäre bei 400 °C für 14 h kalziniert. Bei der ersten Variante wurde das vorbehandelte  
Hydrotalcit (10 g) unter Rühren für 1 h in eine wässrige Kaliumcarbonatlösung (100 ml H2O, 
Menge an K2CO3 je nach Dotierungsanteil) gegeben (Nassimprägnierung) und anschließend bei 
120 °C im Ofen über Nacht getrocknet. Danach wurden die Agglomerate mit dem Mörser von 
Hand zermahlen.  
Eine weitere Methode Hydrotalcit mit Kalium zu dotieren ist die Dotierung mittels Trocken-
imprägnierung (incipient wetness impregnation), einem üblichen Verfahren in der Katalysator-
herstellung [228]. Dabei wurde eine wässrige Lösung mit Kaliumcarbonat angesetzt und tröpf-
chenweise auf das feinpulvrige Hydrotalcit aufgegeben, bis alle Poren des Hydrotalcits mit  
Lösung gefüllt waren. Dies entspricht etwa 50 Gew.-% der Hydrotalcitmenge [229]. Die gelöste 
Menge an Kaliumcarbonat orientierte sich jeweils am gewünschten Dotierungsanteil des Hydro-
talcits. Um beispielsweise Hydrotalcit mit einem Dotierungsanteil von 35 Gew.-% K2CO3 herzu-
stellen, wurden in 18,75 ml deionisiertem Wasser 3,5 g Kaliumcarbonat gelöst und schrittweise 
(max. 5 ml) auf 10 g kalziniertes Hydrotalcit imprägniert. Anschließend wurde die Probe bei 
120 °C im Ofen für 1 h getrocknet und der Imprägniervorgang solange wiederholt, bis die an-
gesetzte Lösung vollständig aufgebraucht und damit die gewünschte Menge an Kalium impräg-
niert war. Um ausreichend dotiertes Material und eine einheitliche Charge für die Versuchsreihe 
zu erhalten, wurden vor Versuchsbeginn mehrere Ansätze miteinander vermischt. Die Partikel-
größenverteilung (Abbildung 3.3) des K-dotierten Hydrotalcits verschiebt sich durch den  
Dotierungsprozess im Vergleich zum unbehandelten Hydrotalcit MG70 zu leicht gröberen  
Partikeln (d50 =  36,12 µm). 
 
 
Abbildung 3.3: Dichte- und Summenverteilung von K-dotiertem Hydrotalcit MG70 
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3.2 Membransynthese 
Ein wesentlicher Bestandteil dieser Arbeit beschäftigt sich mit der Synthese von temperatur-
stabilen, CO2-selektiven Hydrotalcit-Membranen. Im Einzelnen wird hier auf den mehr-
schichtigen Aufbau der anorganischen Membranen sowie auf die verschiedenen Syntheserouten 
näher eingegangen.  
3.2.1 Substrate 
Als Substrate für die Kompositmembranen kommen keramische Filterscheiben (KERAFOL  
Keramische Folien GmbH: KERAFIL®) mit verschiedenen mittleren Porengrößen dP (2,0 µm, 
0,2 µm und 7 nm) zum Einsatz. Die Substrate haben einen Durchmesser von 30 mm und sind 
2 mm dick. Die Filter mit einer mittleren Porengröße von 2 µm bestehen aus gesintertem  
Aluminiumoxid (Al2O3). Substrate mit einer mittleren Porengröße von 0,2 µm besitzen auf der 
Oberfläche eine weitere gesinterte Al2O3-Schicht. Auf diese Trennschicht ist bei den Substraten 
mit einer mittleren Porengröße von 7 nm eine weitere Schicht aus MgAl2O4 und ZrO2 aufge-
sintert. Die Bruchprobe in Abbildung 3.4 zeigt den mehrschichtigen Aufbau des 7 nm Substrats. 
 
 
Abbildung 3.4: Bruchprobe (REM-Aufnahme) der mehrschichtigen, keramischen Filtermembran KERAFIL® der 
Firma KERAFOL GmbH mit einer Porengröße von 7 nm 
 
3.2.2 Chemikalien für die Hydrotalcit-Synthese 
In Tabelle 3.1 sind die verwendeten Chemikalien für die verschiedenen Hydrotalcit-
Syntheserouten (Fällung, Harnstoff-Hydrolyse und Sol-Gel-Methode zur Herstellung eines  
γ-Al2O3-Films) zusammengefasst. Alle Materialien wurden von der Firma Merck KGaA  
bezogen.  
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Tabelle 3.1:  Chemikalien für die verschiedenen Hydrotalcit-Syntheserouten 
Bezeichnung Summenformel Molmasse [g/mol] 
Fällung   
Aluminiumnitrat Al(NO3)3·9H2O 375,15 
Magnesiumnitrat Mg(NO3)2·6H2O 256,40 
Natriumcarbonat Na2CO3 105,99 
Natriumhydroxid NaOH 40,00 
Harnstoff-Hydrolyse    
Aluminiumnitrat Al(NO3)3·9H2O 375,15 
Magnesiumnitrat Mg(NO3)2·6H2O 256,40 
Harnstoff CH4N2O 60,06 
Sol-Gel (γ-Al2O3)   
Aluminiumtri-sek-butylat (ATSB) Al[OCH(CH3)C2H5]3 246,32 
Polyvinylalkohol (PVA) (C2H4O)n  
Salpetersäure 1 molar HNO3  
 
3.2.3 Hydrotalcit-Schichtsynthese über die Fällungs-Route und Tauchbeschichtung 
Zuerst wurden Hydrotalcit-Membranen über die Syntheserouten Fällung bei niedriger und hoher 
Übersättigung hergestellt [111, 170, 224, 230, 231].  
Bei der Hydrotalcit-Synthese mittels Fällung bei niedriger Übersättigung wurden 0,05 mol 
(5,30 g) Na2CO3 in 50 ml bi-destilliertem Wasser mit dem Rührer IKAMAG RCT der IKA®-
Werke GmbH & CO. KG bei 500 U/min und 30 °C gelöst. Mit einem pH-Meter (Voltcraft  
PH-100 ATC, Firma VOLTKRAFT) wurde der pH-Wert während der Synthese erfasst. Eine 
weitere Lösung bestehend aus 37,5-62,5 ml bi-destilliertem Wasser, 0,1 mol (25,64 g) 
Mg(NO3)2·6H2O und 0,033 mol (12,51 g) Al(NO3)3·9H2O (Verhältnis Mg:Al = 3:1) wurde  
anschließend mit 2 ml/min über eine Dosiereinrichtung der Carbonatlösung zugegeben. Die  
Fällungsreaktion der Hydrotalcitkristalle startete unmittelbar nach der Dosage des ersten  
Tropfens der Nitratlösung. Der pH-Wert der Suspension wurde während des gesamten Synthese-
prozesses mit einer 3,4 molaren NaOH-Lösung konstant auf dem pH-Wert 10 gehalten. Dafür 
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waren etwa 75 ml NaOH-Lösung notwendig. Der Versuchsaufbau für die Synthese bei hoher 
Übersättigung und das Fällungsprodukt ist in Abbildung 3.5 zu sehen. 
 
 
 
(a) (b) 
Abbildung 3.5: Schematische Darstellung des Versuchsaufbaus für die Hydrotalcit-Synthese bei hoher  
Übersättigung (a) und Suspension mit ausgefälltem Hydrotalcit (b) 
 
Bei der Fällung bei hoher Übersättigung wurden die Hydroxidionen bereits in der Carbonat-
Lösung, bestehend aus 100 ml bi-destilliertem Wasser, 0,0667 mol (7,07 g) Na2CO3 und 
0,25 mol (10,00 g) NaOH, vorgelegt. Diesmal wurde eine Lösung aus 50 ml bi-destilliertem 
Wasser, 0,1 mol (25,64 g) Mg(NO3)2·6H2O und 0,033 mol (12,51 g) Al(NO3)3·9H2O (Verhältnis 
Mg:Al = 3:1) schnell (25 ml/min) in die Ausgangslösung zugegeben. Dabei startete wiederum 
die Fällung des Hydrotalcits schlagartig unter Bildung einer trüben, weißen Suspension. Nach  
3–5 min stellte sich ein pH-Wert von 9,9 ein, der innerhalb der nächsten 60 min auf 9,8 abfiel 
und auf diesem Wert konstant blieb. Im Vergleich zur Syntheseroute bei niedriger Übersättigung 
weist die Suspension mit vorgelegten OH--Ionen eine höhere Viskosität am Ende der Fällungs-
reaktion auf.  
Zur Membranherstellung wurden die keramischen Substrate (Kapitel 3.2.1) mit einem Tauch-
beschichter in die synthetisierten Hydrotalcit-Suspensionen eingetaucht (Abbildung 3.6). Die 
Substrate wurden mit einer Drahtklemme eingespannt und in die Suspension mit einer  
Geschwindigkeit von 0,3 cm/s eingetaucht. Die Tauchzeiten bzw. Haltezeiten der Substrate in 
der Suspension betrugen entweder 10 s, 1 min oder 1 h. Durch den Tauchvorgang lagerten sich 
auf der Substratoberfläche Hydrotalcitkristalle an und bildeten einen geschlossenen Film.  
Anschließend wurden die Substrate wieder mit einer Geschwindigkeit von 0,3 cm/s aus der  
Suspension gezogen und 12 h im Ofen bei 100 °C getrocknet. 
 
Nitratlösung
Mg(NO3)2+Al(NO3)3+H2O
Carbonatlösung
Na2CO3+H2O
NaOH+H2O
pH = 10
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Abbildung 3.6: Schematische Darstellung des Tauchbeschichters 
 
Der Nachweis für eine erfolgreiche Hydrotalcit-Synthese erfolgte mittels Röntgenbeugung 
(XRD). Dazu wurden die Hydrotalcit-Kristalle der Suspensionen mittels Vakuumfiltration abge-
trennt. Anschließend wurden das Filtrat bzw. die getrockneten Membranen mit reichlich  
bi-destilliertem Wasser ausgewaschen, um die restlichen Nitrat-Ionen aus dem Hydrotalcit zu 
entfernen. Der Waschvorgang wurde beendet, sobald das Spülwasser einen pH-Wert von 7  
aufwies. 
3.2.4 Hydrotalcit-Schichtsynthese mit der Harnstoff-Hydrolyse  
Mit dem Harnstoff-Hydrolyse-Verfahren können Hydrotalcitkristalle direkt auf den Oberflächen 
der Aluminiumoxid-Substrate aufwachsen. In dieser Arbeit werden dazu zwei verschiedene  
Syntheserouten untersucht. Wie bei den Fällungsreaktionen in Kapitel 3.2.3, liegen zunächst 
beide Metallionen (Mg2+, Al3+) in einer Harnstoff-Lösung vor [176, 212, 215]. Bei einer  
Variante der Synthese befinden sich nur die Magnesium-Ionen in Lösung. Als Quelle für die 
notwendigen Aluminium-Ionen dient hier das Substrat selbst [210, 215, 232–234]. 
Bei der Direktsynthese von Hydrotalcit-Kristallen auf Al2O3-Substraten (Kapitel 3.2.1)  
mittels Harnstoff-Hydrolyse wurde zuerst eine 100 ml Lösung aus 0,00667 mol (1,71 g) 
Mg(NO3)2∙6H2O, 0,00333 mol (1,25 g) Al(NO3)2∙9H2O, 0,0932 mol (5,60 g) CH4N2O und  
bi-destilliertem Wasser hergestellt. Die Harnstofflösung wurde anschließend in einen Edelstahl-
reaktor mit Tefloneinsatz (HTR-200Hydrion, Firma Hydrion Scientific Instruments Co.,Ltd) 
eingefüllt, in dem das Substrat hängend platziert wurde (Abbildung 3.7). Um die Harnstoff-
Hydrolyse und damit den Kristallisationsvorgang zu beschleunigen, wurde der geschlossene  
Reaktor 14 h bei 90 °C in einem Trockenofen temperiert. Nachdem der Reaktor auf Raumtempe-
ratur abgekühlt war, wurde die Membran mit bi-destilliertem Wasser gewaschen, um Nitratrück-
stände vollständig zu entfernen. Anschließend erfolgte die Trocknung 24 h bei Raumtemperatur. 
Substrate Suspension
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Abbildung 3.7: Schnittdarstellung durch den Autoklav während der Harnstoff-Hydrolyse  
 
Die Direktsynthese von Hydrotalcit-Kristallen auf γ-Al2O3-Substraten nutzt die Aluminium-
Ionen der γ-Al2O3-Schicht als Aluminiumquelle für die Hydrotalcit-Synthese. Dazu wurde  
zunächst das Al2O3-Ausgangsubstrat (Kapitel 3.2.1) in einem Sol-Gel-Prozess mit γ-Al2O3  
beschichtet. Nach Yoldas [235] ist für die Sol-Herstellung ein molares Verhältnis von 100:1:0,07 
zwischen bi-destilliertem Wasser, Aluminiumtri-sek-butylat (ATSB) und Salpetersäure zu  
wählen. Dazu wurden in einem Dreihals-Rundkolben 90,3 ml bi-destilliertes Wasser unter Rück-
fluss auf 90 °C erhitzt und 12,829 ml ATSB zudosiert. Das Stoffgemisch wurde anschließend 
eine Stunde bei 90 °C mit 500 U/min gerührt und gleichzeitig in einem weiteren Becherglas 
0,2 g Polyvinylalkohol (PVA) bei 80 °C in 5 ml bi-destilliertem Wasser aufgelöst. Die  
PVA-Lösung diente als Bindemittel für das Sol und wurde nach einer Stunde der ATSB-Lösung 
zugegeben. Ebenfalls zur Peptisation wurden der Suspension 3,1 ml 1 molare Salpetersäure  
zugegeben. Dabei bildete sich ein klares Sol, welches zur Stabilisation für 24 Stunden bei 90 °C 
unter Rückfluss gerührt (500 U/min) wurde. Danach wurde das Sol langsam auf Raumtemperatur 
abgekühlt. In Abbildung 3.8 ist der Versuchsaufbau der Sol-Gel Synthese für die γ-Al2O3-
Beschichtung zu sehen. 
Die Beschichtung der Al2O3-Substrate mit dem synthetisierten Sol erfolgte wiederum mit dem in 
Kapitel (3.2.3) beschriebenen Tauchbeschichter. Die Eintauchgeschwindigkeit betrug 0,3 cm/s, 
die Haltezeit im Sol 20 s. Die beschichteten Substrate wurden 24 h im Abzug getrocknet und 
danach in einem Sinterofen bei 500 °C 3 h gesintert. Die Aufheiz- und Abkühlraten betrugen 
dabei 1 K/min, um Spannungsrisse in der synthetisierten γ-Al2O3-Schicht zu vermeiden. Um eine 
defektfreie Beschichtung zu erhalten, wurde der komplette Beschichtungsvorgang inklusive  
Sinterung zweimal durchgeführt.  
Die Beschichtung der γ-Al2O3-Substrate erfolgte mit dem Reaktor in Abbildung 3.7. Dazu  
wurden die beschichteten Substrate hängend in eine Lösung aus 150 ml bi-destilliertem Wasser, 
0,04 mol (2,4 g) Harnstoff und 0,00281 mol (0,72 g) Mg(NO3)2∙6H2O platziert. Der Reaktor 
wurde anschließend verschlossen (hydrothermale Bedingungen) und 24 h auf 120 °C in einem 
Autoklav
Halterung
Substrat
Harnstofflösung
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Ofen temperiert. Anschließend wurde der Behälter auf Raumtemperatur abgekühlt, die  
Membranen mit bi-destilliertem Wasser ausgewaschen und 24 h im Abzug getrocknet. 
 
 
Abbildung 3.8: Versuchsaufbau der Sol-Gel Synthese für die γ-Al2O3-Beschichtung 
 
3.3 CO2-Sorption 
3.3.1 Versuchsaufbau 
In Abbildung 3.9 ist das Fließbild der Versuchsanlage zur Bestimmung der Sorptionsgleich-
gewichte zu sehen. Der Sorptions-/Druckreaktor (Modell 4575, Firma Parr Instruments  
Company, Abbildung 3.10 a) mit einem Volumen von 0,6 l kann von außen über eine elektrische 
Heizung auf maximal 500 °C beheizt werden und ist für Drücke bis zu 80 bar ausgelegt. Die 
Heizrate beträgt 10 K/min. Im Reaktor befinden sich zwei Temperaturmessstellen, eine im  
oberen und eine im unteren Bereich, wobei die untere für die Temperaturregelung relevant ist 
(Abbildung 3.10 b). Der Probenkorb inklusive Sorbens wird im Reaktorraum auf Höhe des  
unteren Temperaturfühlers justiert. Somit wird sichergestellt, dass das Sorbens tatsächlich der 
Solltemperatur ausgesetzt ist, da es auf Grund der Konstruktion des Reaktors zu Wärmeverlusten 
über den Reaktordeckel kommt und die Temperatur im oberen Bereich des Reaktors niedriger als 
die Solltemperatur ist. 
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Abbildung 3.9: Fließbild des Sorptions-/Druckreaktors 
 
 
                   (a)               (b) 
Abbildung 3.10: Sorptions-/Druckreaktor geschlossen, mit Heizung ummantelt (a), geöffnet (b) 
 
Das Modellsynthesegas (20 Vol.-% CO2, 80 Vol.-% N2) wird über einen Massendurchflussregler 
(MFC) EL-FLOW F-211CV der Firma Bronkhorst in den Reaktor aufgegeben (max. 25 g/h) und 
durchströmt dabei die Sorbensschüttung. Mit einem Flüssigkeits-Dosiersystem besteht die  
Möglichkeit über ein Drei-Wege-Mischventil mit anschließendem Verdampfer (CEM, Firma 
Bronkhorst) den Eingangsgasstrom zu befeuchten. Das Mischventil dient auch gleichzeitig als 
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Stellglied (Aktor) für den Flüssigkeits-Massendurchflussmesser (LFM, LIQUI-FLOW L13,  
Firma Bronkhorst, max. 15 g/h H2O), mit dem es elektrisch verbunden ist. Das Zweiphasen-
gemisch wird anschließend im Verdampfer bei 200 °C verdampft. Um Kondensation in den  
Leitungen zu vermeiden wurden alle Eingangs- und Ausgangsleitungen des Reaktors sowie die 
Leitungen zur Gasanalytik mit Begleitheizungen auf 200 °C beheizt. Damit im Reaktor die  
gewünschten Drücke (< 80 bar) realisiert werden können, müssen sowohl die Gasseite als auch 
die Flüssigkeitsseite einen höheren Vordruck vor dem jeweiligen Regelventil aufweisen. Daher 
wurde speziell für die Flüssigkeitsseite ein Hochdruck-Vorratsbehälter für Flüssigkeiten (Drücke 
bis zu 100 bar) aus Edelstahl mit einem Volumen von 200 ml angefertigt. In diesem Behälter 
wurde auf die Wasseroberfläche Stickstoff aufgedrückt, um den gewünschten Vordruck einzu-
stellen. Wegen der geringen Löslichkeit von Stickstoff in Wasser kann der zusätzlich gelöste 
Stickstoff in der Bilanzrechnung vernachlässigt werden. Der Reaktor kann mit Stickstoff gespült 
sowie mit einer Vakuumpumpe vor Versuchsbeginn evakuiert werden. Die komplette Anlage ist 
in Abbildung 3.11 zu sehen. 
 
 
Abbildung 3.11: Komplette Versuchsanlage Sorptions-/Druckreaktor 
 
Nach Versuchsende, bzw. nachdem sich das CO2-Sorptionsgleichgewicht zwischen Modellgas 
und Sorbens eingestellt hat, wird die CO2-Ausgangskonzentration (Stoffmengenanteil yCO2,aus) 
für trockene Gase mit dem Infrarot-Gasanalysator ULTRAMAT 23 der Firma Siemens und für 
feuchte Gase mit dem FTIR-Gasanalysator Serie CX 4000 der Firma GASMET® analysiert. 
Letzterer kann den Feuchteanteil bei der Konzentrationsbestimmung bestimmen und die  
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CO2-Konzentration (Stoffmengenanteil yCO2,aus) bezogen auf einen trockenen Gasstrom ausge-
ben. Mit dieser Einstellung kann mit einer Massenbilanz die adsorbierte CO2-Menge n CO2,ads 
ermittelt werden: 
 
 K#$%,RV 
 K#$%,L − K#$%,Rb (3.2) 
  
 
 K#$%,RV 
 KjR,L ∙ U#$%,L − U#$%,Rb ∙ KjR,L ∙ Uk%,lm1 − U#$%,Rb  (3.3) 
 
Dabei ist nCO2,in die zugeführte CO2-Molmenge bzw. nGas,in die gesamte zugeführte wasserfreie 
Molmenge und nCO2,aus die austretende CO2-Molmenge am Ausgang. Weiter beschreiben yCO2,in 
und
 
yN2,in  die Eingangsstoffmengenanteile der Komponenten CO2 und N2 bezogen auf einen  
trockenen Eingangsstrom. 
Bezogen auf die Sorbensmasse mSorbens ergibt sich die CO2-Sorptionskapazität q mit der Einheit 
molCO2/kgSorbens zu: 
 
 n = K#$%,RVoY-pQL (3.4) 
 
Eine genaue Herleitung der Beziehung ist im Anhang 6.1 beschrieben. 
3.3.2 Versuchsdurchführung der CO2-Sorptionsexperimente 
Die Versuchsdurchführung der CO2-Sorptionsexperimente erfolgte jeweils nach derselben  
Vorgehensweise. Zuerst wurde vor Versuchsbeginn das Hydrotalcit in einem externen Ofen 14 h 
unter Stickstoffatmosphäre (50 Nl/h) kalziniert. Somit war es möglich, mehrere Proben über 
Nacht vorzubehandeln. Dabei befand sich das Sorbens bereits in dem in Kapitel 3.3.1 beschrie-
benen Probenkorb. Die Einwaage des Hydrotalcits betrug jeweils zwischen 15–20 g. Nach der 
Kalzinierung wurde der Probenkorb unmittelbar mit einer Klemmringverschraubung am Gas-
eingang des Reaktors befestigt (Abbildung 3.10) und solange mit Stickstoff durchströmt, bis der 
Reaktor geschlossen und auf Sorptionstemperatur aufgeheizt war. Dadurch wird vermieden, dass 
das Sorbens mit Umgebungsluft in Kontakt kommt und sich die durch Kalzinierung erreichte 
Strukturveränderung wieder zurückbildet (Kapitel 2.4.2). Anschließend wurde der Reaktor  
evakuiert und mit CO2-haltigem Modellsynthesegas befüllt. Die benötigte Stoffmenge n für den 
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jeweiligen gewünschten Sorptionsdruck im Reaktor wurde mit dem idealen Gasgesetz  
berechnet.  
 
 K =  ∙ q[ ∙ \ (3.5) 
 
Dabei ist p der Sorptionsdruck, V das Reaktorvolumen, T die Sorptionstemperatur und R die  
universelle Gaskonstante. Die Abweichung zum Realgas ist für Drücke bis zu 80 bar und im 
Temperaturbereich 200–500 °C kleiner 3 % (Stoffdaten aus VDI-Wärmeatlas [236]) und wurde 
daher in erster Näherung vernachlässigt. Für feuchte Gasströme ergaben sich aufgrund von Real-
gaseffekten und nicht isothermer Bedingungen im Reaktor zum Teil Abweichungen von über 
10 % zum idealen Gasgesetz. Daher wurde ein Kennfeld aufgenommen, um die gewünschten 
Drücke im Reaktor definiert einzustellen (Anhang 6.2). Das Ausgangsventil am Reaktor war 
während des Füllvorgangs geschlossen und wurde erst nach weiterer 15 minütiger Sorptionszeit 
geöffnet. Durch kommt es zu einem langsamen kontinuierlichen Druckabfall im Reaktor und 
damit zur teilweisen Desorption von CO2 (Abbildung 3.12). Nach mehreren Minuten war dem-
nach eine erhöhte CO2-Ausgangskonzentration festzustellen. Die CO2-Konzentration des aus-
strömenden Gases wurde mit einem CO2-Analysator (Kapitel 3.5.1) bestimmt. Als Messwert 
wurde der Mittelwert der Messpunkte nach der t90-Zeit zwischen 60–90 s herangezogen. Nach 
dieser Zeit ist die Messküvette des Gasanalysators erstmals komplett mit dem ausströmenden 
Gas aus dem Reaktor gefüllt. Dieser Wert entspricht in sehr guter Näherung der CO2-
Konzentration im Reaktor nach Sorptionsende. 
 
 
Abbildung 3.12: Typische Messkurve der CO2-Restkonzentration beim Entspannen des Reaktors nach der  
CO2-Sorption, hier von 50 bar auf Umgebungsdruck 
0
5
10
15
20
25
30
35
40
45
50
18
18,2
18,4
18,6
18,8
19
19,2
19,4
19,6
19,8
20
0 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500
Dr
u
ck
 
/ b
ar
CO
2-
Ko
n
ze
n
tr
at
io
n
 
/ V
o
l.-
%
Zeit / s
Δt Zeitintervall für Mittelwertbildung
3 Experimentelle Methoden und Materialien  
70 
3.3.3 Versuchsdurchführung der Desorptionsexperimente 
Die Desorption von sorbiertem CO2 an Hydrotalcit wurde indirekt über zyklische  
CO2-Sorptionsexperimente bestimmt. Nach der CO2-Sorption mit trockenem bzw. feuchtem 
(20 Vol.-% H2O) Gas wurde das Sorbens im Sorptions-/Druckreaktor bei 500 °C für eine Stunde 
mit reinem Stickstoff bzw. feuchtem Stickstoff (15 Vol.-% H2O) mit 50 l/h überströmt. Dabei 
desorbierte das reversibel adsorbierte CO2 und wurde aus dem Reaktor ausgetragen. Anschlie-
ßend wurde der Reaktor wieder auf Sorptionstemperatur gebracht, evakuiert und der nächste 
Sorptionszyklus gestartet. Durch Auftragen der CO2-Sorptionskapazität über der Zyklenanzahl 
lässt sich so die CO2-Sorption nach Abbildung 3.13 in einen reversiblen und irreversiblen Anteil 
aufteilen. Die Differenz zwischen der CO2-Sorptionskapazität des vorherigen Zyklus (qz) und der 
CO2-Sorptionskapazität (qz+1) des aktuellen Zyklus entspricht dem irreversiblen Anteil qirr,z des 
Zyklus z. 
 
 n--,r = nr  nr'8 (3.6) 
 
Die desorbierte CO2-Menge des Zyklus z entspricht demnach der CO2-Sorptionskapazität des 
Zyklus z+1. Die Differenz aus der CO2-Sorptionskapazität zu Beginn und der Summe der einzel-
nen irreversiblen Anteile bis zum n-ten Zyklus ergibt die Arbeitssorptionskapazität und  
entspricht damit dem gesamten reversiblen Anteil qrev: 
 
 n-Qs = n8 tn--,r
L
ru8
= n8 tnr  nr'8
L
ru8
 
(3.7) 
 
 
Abbildung 3.13: Schematische Darstellung der zyklischen CO2-Sorption 
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3.4 Membran-Teststand 
Im Rahmen dieser Arbeit wurde ein Membran-Teststand geplant, aufgebaut und in Betrieb  
genommen. Mit dieser Anlage ist es möglich, die synthetisierten Membranen hinsichtlich  
Permeabilität und Selektivität zu charakterisieren sowie die Diffusionskoeffizienten von gas-
dichten Membranen zu bestimmen. Nachfolgend wird auf die Methoden zur Membran-
charakterisierung und den Versuchsaufbau sowie detailliert auf das hochtemperatur- und  
hochdruckbeständige Membranmodul eingegangen. 
3.4.1 Versuchsaufbau 
Das Fließbild des Membran-Teststands ist in Abbildung 3.14 dargestellt. Das Membranmodul 
inklusive Permeatbehälter befindet sich in einem Ofen und kann bis auf Temperaturen von 
500 °C beheizt werden (Abbildung 3.15 a). Alle weiteren Bauteile wie Datenerfassung,  
Regeleinheiten, Vakuumpumpe, Drucksensoren, elektrische Instrumentierung und Gas-
versorgung befinden sich außerhalb des Ofens (Abbildung 3.15 b). Der Prüfstand ist für Drücke 
bis zu 80 bar ausgelegt, jedoch ist der Betriebsdruck zunächst durch die verbauten Regler und 
Sensoren auf max. 8 bar beschränkt. Alle Leitungen und Komponenten sind in Edelstahl  
ausgeführt und sind gegenüber den verwendeten Gasen CO2, N2, H2 und CO beständig. 
 
 
Abbildung 3.14: Fließbild des Membran-Teststands 
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In der Feedleitung wird der Eingangsdruck durch das digitale Manometer ServiceJunior der  
Firma Parker erfasst. Das Feedvolumen des Membranmoduls kann entweder schlagartig über 
einen Vorratstank oder kontrolliert über einen Massendurchflussregler (MFC, F-211CV, Firma 
Bronkhorst) befüllt bzw. mit maximal 10,5 Nl/h durchströmt werden. Mit einem Druckregler 
(PIC, P-702CV, Firma Bronkhorst) in der Retentatleitung lässt sich der Druck im Feedvolumen 
regeln und auf einen konstanten Druck einstellen. Der Druckanstieg im Permeatvolumen wird 
mit einem Druckaufnehmer P-025 der Firma Wagner Mess- und Regeltechnik GmbH aufge-
zeichnet. Weiter besteht die Möglichkeit, den Permeatbehälter mit einem Hochtemperaturventil 
(M6A-U6LB-G-SS-HAT, Firma Parker) abzusperren und die Gaszusammensetzung des  
Permeats mit entsprechender Gasanalytik (z.B. Gaschromatograph) zu bestimmen. Mit einer 
Drehschieberpumpe (Edwards 3, Firma Edwards) kann der Teststand zudem komplett evakuiert 
werden. Die Steuerung, Regelung und Datenerfassung des Teststands erfolgt mit der Software 
LabVIEW der Firma National Instruments. 
 
 
 
(a) (b) 
Abbildung 3.15: Aufbau des Membran-Teststands: Membranmodul im Ofen (a), Aufbau der Peripherie und  
Messtechnik (b) 
 
3.4.2 Membranmodul 
Das Membranmodul ist aus dem nichtrostenden Stahl 1.4571 (DIN EN 10028) gefertigt. Es ist 
für Drücke bis 80 bar und Temperaturen bis 500 °C ausgelegt. In Abbildung 3.16 ist das  
Membranmodul in 3D-Ansicht zusehen. Das CO2-haltige Feedgas strömt über den Behälter-
deckel mittig in den Permeatraum ein. Die Membran trennt den Feed- und Permeatraum und ist 
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über Grafitdichtungen abgedichtet. Die effektive Membranfläche beträgt 314 mm2. Über die 
Hydrotalcit-Membran wird CO2 selektiv aus dem Feedraum abgetrennt und entweicht über den 
Boden in den Permeatraum. Das Retentat wird über einen Auslass im Behälterdeckel abgezogen. 
Eine ausführliche Stückliste und Beschreibung des Dichtkonzepts des Membranmoduls mit  
Geometriedaten, Maßnormen und Werkstoffauswahl findet sich im Anhang 6.3. 
 
 
Abbildung 3.16 Aufbau des Membranmoduls in 3D-Ansicht 
 
3.4.3 Membrancharakterisierung 
Die analytische Charakterisierung der Membran hinsichtlich Trennleistung, Transportvorgang, 
Druckverlust, Permeabilität und Selektivität und Diffusionskoeffizient (Kapitel 2.5.2) stellt  
einige messtechnische Anforderungen an das Membranmodul (Abbildung 3.16). Zur  
Veranschaulichung ist in Abbildung 3.17 die Permeationszelle schematisch dargestellt. Die  
Membran mit der Dicke δ teilt die Kammer in den Feed- und Permeatraum mit den Volumina 
VFeed und VPermeat auf [237, 238]. Die Drücke (pFeed, pPermeat), Temperaturen (TFeed, TPermeat) und  
Gaskonzentrationen (cFeed, cPermeat) in den einzelnen Volumina werden mit entsprechenden  
Sensoren und Analysegeräten erfasst. Die Fluidströme in den Feedraum werden über einen Mas-
sendurchflussregler (mass flow controller, MFC) geregelt. In Kombination mit einem Druckreg-
ler lässt sich so im Feedraum das Druckniveau definiert regeln und einstellen. 
3 Experimentelle Methoden und Materialien  
74 
 
Abbildung 3.17: Schematische Darstellung einer Permeationszelle zur Messung der Gasdurchlässigkeit; nach [237] 
 
Bei der Druckanstiegsmethode wird der permeierende Stoffstrom J indirekt über den zeitlichen 
Druckanstieg ∆pPermeat im abgeschlossenen Permeatvolumen VPermeat ermittelt.  
 
  = qWQ-JQRv[ ∙ \  ∙ FWQ-JQRvFw  (3.8) 
 
Zu Beginn der Messung werden die Feed- und Permeatvolumina der Permeationszelle evakuiert. 
Die Feedseite wird anschließend mit dem zu untersuchenden Gas bzw. Gasgemisch auf einen 
konstanten Druck gebracht. Daraus resultiert ein Stoffstrom durch die Membran, der einen  
zeitlichen Druckanstieg im abgeschlossenen Permeatvolumen bewirkt. In Abbildung 3.18 ist der 
zeitliche Druckanstieg im Permeatraum dargestellt, der sich in drei Bereiche aufteilt. 
 
 
Abbildung 3.18: Zeitlicher Druckanstieg im Permeatraum bei der Druckanstiegsmethode (schematisch);  
nach [62, 237] 
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Dem nicht-linearen Anstieg zu Beginn (instationärer Zustand, Bereich 1) folgt der Bereich 2 mit 
linearem Druckanstieg (stationärer Zustand). Für lange Versuchszeiten nähert sich der Druck 
asymptotisch dem Feeddruck an (Bereich 3). Der nicht-lineare Anstieg zu Beginn des Druck-
anstiegs geht auf die Sättigung des Membrangefüges mit den permeierenden Komponenten  
zurück [62, 239–242]. Die Permeanz L und Permeabilität P der Membran lassen sich mit der 
Steigung des Druckanstiegs ∆p/∆t des linearen Bereichs bestimmen. 
 
 < = ∆Rp,WQ-JQRv∆w ∙ qWQ-JQRvxRp,yQQV − MRp,WQ-JQRvz ∙ [ ∙ \ ∙ HQ{{  (3.9) 
 
 M = ∆Rp,WQ-JQRv∆w ∙ qWQ-JQRv ∙ PxRp,yQQV − MRp,WQ-JQRvz ∙ [ ∙ \ ∙ HQ{{ = < ∙ P  (3.10) 
 
Dabei ist pabs,Feed – pabs,Permeat die Druckdifferenz zwischen Feed- und Permeatseite zu Beginn der 
Messung, R die allgemeine Gaskonstante, T die absolute Versuchstemperatur, Aeff die effektive 
Membranfläche und δ die Dicke der aktiven Membranschicht. Bei Einzelgasmessungen werden 
ausschließlich reine Gase für die Ermittlung der Permeanz Li und Permeabilität Pi verwendet. 
Demnach kann für zwei Einzelgase nach Gleichung (2.29) die ideale Selektivität bestimmt  
werden. 
 
 AVQRS,/ = MM = <<  (3.11) 
 
Die langsame Annäherung des Permeatdrucks an den Feeddruck für lange Versuchszeiten resul-
tiert aus dem zeitlichen Druckanstieg im Permeatraum und der damit verbundenen sinkenden 
Druckdifferenz zwischen Feed- und Permeatvolumen. Hält man die Druckdifferenz durch Nach-
regelung des Feeddrucks konstant steigt der Druck im Permeatraum auch weiterhin konstant an. 
3.4.4 Versuchsdurchführung 
Substrate und synthetisierte Membranen (Kapitel 3.2) wurden mit dem in Kapitel 3.4  
beschriebenen Membran-Teststand auf ihre Permeabilitäten und Selektivitäten bestimmt. Die 
Charakterisierung erfolgte mit den Einzelgasen N2, CO2, H2 und CO mit der Druckanstiegs-
methode (Kapitel 3.4.3) bei verschiedenen Temperaturen (25 °C, 200 °C, 350 °C und 500 °C). 
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Das Membranmodul wurde über Nacht jeweils auf die entsprechende Temperatur (min. 14 h) 
unter N2-Atmosphäre aufgeheizt, um die Hydrotalcit-Membranen wie bei den  
CO2-Sorptionstests (Kapitel 3.3.2) zu kalzinieren. Eine gleichzeitige Variation der  
Kalzinierungs- und Prüftemperatur wurde hier nicht durchgeführt. Demnach entspricht bei  
diesen Tests die Kalzinierungstemperatur gleich der Prüftemperatur. Vor Versuchsbeginn wurde 
der Teststand komplett evakuiert, um alle Fremdgase zu entfernen. Der absolute Druck im 
Feedraum wurde während der Experimente mit der Druckregelung aus Massendurchflussregler 
und Druckregler (Kapitel 3.4.1) konstant auf 2 bar gehalten. Die Druckdifferenz über der  
Membran zu Beginn jeder Messung betrug 1 bar. Dazu wurde der Permeatraum zuvor mit dem 
jeweiligen Einzelgas auf Umgebungsdruck (pabs = 1 bar) gebracht. Aufgrund der Druckdifferenz 
zwischen Feed- und Permeatraum steigt mit der Zeit der Druck im Permeatraum an  
(Abbildung 3.18). Mit diesem Druckanstieg wurden anschließend die Permeabilitäten  
(Gleichung (3.10)) der Einzelgase und damit die idealen Selektivitäten (Gleichung (2.29))  
ermittelt. 
3.5 Messtechnik und Analytik 
3.5.1 Infrarot (IR) und Fourier-Transform-Infrarotspektroskopie (FTIR) 
Die CO2-Konzentration im Sorptions-/Druckreaktor (Kapitel 3.3.1) wurde mit dem  
CO2-Analysator ULTRAMAT 23 der Firma Siemens bestimmt [243]. Das Messprinzip beruht 
auf der molekülspezifischen Absorption von Banden der Infrarotstrahlung (IR). Auf dem Weg 
durch die mit Messgas gespülte Analysekammer wird die IR-Strahlung in Abhängigkeit der 
Konzentration des Messgases geschwächt. Der Analysator erfasst die restliche IR-Strahlung mit 
einem Detektor und ermittelt die Konzentration des Messgases. Für feuchte Gase (relative 
Feuchtigkeit > 90 %) ist der ULTRAMAT nicht geeignet. Daher wurden für die  
CO2-Sorptionsexperimente mit feuchtem Gas der FTIR-Gasanalysator Gasmet CX4000 der  
Firma Gasmet Technologies Oy mit beheizter Messzelle (bis 180 °C) verwendet [244]. Mit  
diesem Analysegerät können nahezu alle infrarotaktiven Gase im Wellenlängenbereich von 900 
bis 4200 cm-1 analysiert werden. Darunter auch die hier relevanten Gase CO2 und Wasserdampf. 
Die Absorption der IR-Strahlung führt zur Rotation und Schwingungsanregung von chemischen 
Bindungen bzw. Molekülgruppen [245]. Ein Detektor erfasst hinter der Messzelle die  
ankommende IR-Strahlung und berechnet das IR-Spektrum mit Hilfe der Fourier-
Transformation. 
 
3 Experimentelle Methoden und Materialien  
77 
3.5.2 Partikelgrößenverteilung 
Die Partikelgrößenverteilung (PGV) der Sorbentien (reines und K-dotiertes Hydrotalcit) wurde 
mit dem Laserstreulicht-Spektrometer HORIBA LA-920 der Firma Horiba ermittelt. Das Mess-
prinzip basiert auf der statischen Lichtstreuung und der Mie-Streuung, welche über Laser-
beugung gemessen wird [246]. Mit Hilfe der detektierten Signale lässt sich so eine volumen-
bezogene Partikelgrößenverteilung berechnen [247]. 
3.5.3 BET-Oberflächenmessung  
Zur Bestimmung der massenspezifischen Oberflächen von porösen Festkörpern hat sich die 
BET-Oberflächenmessung (Brunauer-Emmett-Teller) als Standardverfahren etabliert [248]. Sie 
ermittelt mit Hilfe der Gasadsorption die Größe der Feststoffoberfläche [246]. Als Adsorptiv 
wird Stickstoff bzw. ein N2/He-Gemisch bei -196 °C verwendet [249]. Die Bestimmung der 
BET-Oberfläche der Hydrotalcit-Sorbentien wurde in dieser Arbeit mit dem ChemiSorb 2750 
der Firma Micromeritics durchgeführt. Mit den Experimenten wurden insbesondere die spezi-
fischen Oberflächen in Abhängigkeit der Kalzinierungstemperatur ermittelt, um Kenntnisse über 
die Strukturumwandlung während der Kalzinierung sowie über die zu Verfügung stehenden 
Oberflächen während der CO2-Sorption bei unterschiedlichen Temperaturen zu erlangen. 
3.5.4 Thermogravimetrie-FTIR  
Die Thermogravimetrie (TG) ist ein thermisches Analyseverfahren, mit dem die thermische  
Stabilität und Zusammensetzung einer festen oder flüssigen Probe charakterisiert werden kann. 
Dabei wird die Massenänderung einer Probe in Abhängigkeit der Temperatur oder Zeit erfasst 
[250]. Mit einem nachgeschalteten FTIR-Spektrometer (Kapitel 3.5.1) können die austretenden 
Gase während der Analyse identifiziert und Rückschlüsse auf den Zersetzungsprozess bzw. die 
Zusammensetzung der Probe gezogen werden. Die Hydrotalcit-Sorbentien wurden mit der 
Thermowaage NETSCH TG 209 mit anschließendem FTIR-Spektrometer bei einer Heizrate von 
10 K/min auf Temperaturen bis zu 1100 °C unter Stickstoffatmosphäre aufgeheizt. Diese  
Analysen trugen zum Nachweis der Strukturumwandlungen von Hydrotalciten während der 
thermischen Vorbehandlung der Proben bei. 
3.5.5 Röntgendiffraktometrie (XRD) 
Mit Hilfe der Röntgendiffraktometrie (X-Ray Diffraction, XRD) lassen sich geordnete  
Strukturen von Materialien wie z.B. Kristallstrukturen aufklären. Die Wellenlänge der Röntgen-
strahlung liegt im Bereich zwischen 1 pm und 10 nm und befindet sich in der gleichen Größen-
ordnung wie die Abstände der Atome im Kristallgitter. Beim Bestrahlen der Probe treten daher 
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Beugungseffekte auf. Je nach Atomabstand interferieren die Wellen konstruktiv oder destruktiv. 
Konstruktive Interferenz tritt am Kristallgitter nur unter bestimmten Winkeln θ auf, wenn der 
Gangunterschied ∆s = 2·u von zwei parallelen Strahlen ein ganzes Vielfaches k der Strahlungs-
wellenlänge λ ist. Dieser Zusammenhang ist in der Bragg-Gleichung beschrieben, wodurch der 
Abstand der Netzebenen dNetz bestimmt werden kann [251]. 
 
  ∙ | = ∆* = 2 ∙ FkQvr ∙ *=K} (3.12) 
 
In Abbildung 3.19 ist die Bragg-Reflexion schematisch dargestellt.  
 
 
Abbildung 3.19: Schematische Darstellung der Bragg-Reflexion; nach [251] 
 
Jedes Kristallgitter besitzt ein für sich charakteristisches Reflexionsmuster, welches in einem 
Diffraktogramm dargestellt wird. Dabei wird die Intensität jeweils über dem Winkel zwischen 
Strahlenquelle, Probe und Detektor (2θ-Winkel) aufgetragen. Durch den Abgleich mit den in 
einer Datenbank (z. B. International Centre for Diffraction Data - ICDD) hinterlegten Daten 
können die vorliegenden Phasen bzw. Materialien identifiziert werden. 
 
 
Abbildung 3.20: Typisches Diffraktogramm von Hydrotalcit mit den Hauptreflexen und zugehörigen Millerschen 
Indizes der parallelen Netzebenen [119, 253, 254] 
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In Abbildung 3.20 ist ein typisches Diffraktogramm von Hydrotalcit mit den charakteristischen 
Hauptreflexen zu sehen. Jeder Reflex gibt die Existenz von parallelen Netzebenen wieder, deren 
Lage durch die Millerschen Indizes [252] eindeutig definiert sind [119, 253, 254].  
Für Hydrotalcit entspricht der Reflex bei 2θ = 11,5° den parallelen Netzebenen der Metall-
hydroxid-Schicht (Grundstruktur) [90, 118]. Der Schichtabstand d(003) der Grundstruktur kann 
nach Umstellung von Gleichung (3.12) demnach wie folgt berechnet werden (für den stärksten 
Reflex gilt in der Regel k = 1) [255]: 
 
 F.. = 1 ∙ |2 ∙ *=K} (3.13) 
 
In dieser Arbeit wurde das XRD-Gerät Bruker D8 ADVANCE der Firma Bruker mit Röntgen-
strahlen einer Wellenlänge von λ = 0,1543 nm (Cu K-alpha) verwendet. Damit wurden neben 
dem Schichtabstand sowohl die Strukturumwandlungen der Hydrotalcite nach der Kalzinierung 
als auch die Kristallstruktur der Hydrotalcite nach der CO2-Sorption untersucht. Zudem war  
diese Analysemethode ein wichtiges Hilfsmittel für den Nachweis der erfolgreichen Hydrotalcit- 
bzw. Membransynthese. 
3.5.6 Rasterelektronenmikroskopie (REM) 
Das Rasterelektronenmikroskop rastert mit einem gebündelten Elektronenstrahl die Oberfläche 
einer Probe im Hochvakuum ab [246]. [256]. [257, 258]. Trifft der fokussierte Elektronenstrahl 
auf die Oberfläche werden Sekundärelektronen, Rückstreuelektronen sowie charakteristische 
Röntgenstrahlen erzeugt und von einem Detektor detektiert. Die Signale werden in einem  
Verstärker vervielfacht und auf einem Bildschirm als Helligkeitswert angezeigt. [259]. Die 
REM-Analysen wurden mit dem REM Philips XL30 der Firma Philips durchgeführt. Neben der 
Charakterisierung der zur CO2-Sorption verwendeten reinen und K-dotieren Sorbentien gaben 
die mikroskopischen Aufnahmen insbesondere Aufschluss über die Güte der synthetisierten 
Hydrotalcit-Membranen. Da Hydrotalcit eine geringe elektrische Leitfähigkeit besitzt, wurden 
die Proben vor der REM-Analyse mit Gold bzw. Platin besputtert. 
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3.6 Statistische Versuchsplanung 
Der Versuchsplan zur Ermittlung der CO2-Sorptionskapazitäten wurde mit der statistischen  
Versuchsplanungssoftware (DoE – Design of Experiment) MODDE 9.1 der Firma Umetrics  
erstellt und ist in Tabelle 3.2 tabellarisch dargestellt. Ein wesentlicher Vorteil der statistischen 
Versuchsplanung ist, dass sich die Anzahl der Experimente reduzieren lässt, ohne dabei Informa-
tionen über signifikante Einflüsse der Faktoren auf die Zielgrößen zu verlieren. Zudem lassen 
sich die Abhängigkeiten der Einflussfaktoren untereinander sowie die Einflüsse auf die Ziel-
größe in unterschiedlichen Grafiken darstellen und analysieren [260, 261]. 
Aus der genauen Analyse des CO2-Sorptionsprozesses ergeben sich folgende relevante Einfluss-
faktoren für die CO2-Sorptionskapazität: 
• Kalzinierungstemperatur 
• Kalzinierungszeit 
• Aufheizrate bei der Kalzinierung 
• Sorptionstemperatur 
• Sorptionszeit 
• Sorptionsdruck 
• Sorbens (rein/dotiert mit Kalium) 
• Korngrößenverteilung des Sorbens (Fraktionierung) 
• Einströmender Stoffstrom in den Reaktor (zeitlicher Druckanstieg) 
• CO2-Konzentration im Modellsynthesegas 
• H2O-Konzentration im Modellsynthesegas 
Aus Vorüberlegungen und um den Versuchsaufwand der Versuchsreihen einzugrenzen, wurden 
einige Faktoren in Vorversuchen ermittelt und danach konstant gehalten oder waren bereits 
durch apparatetechnische Einstellungen festgelegt. Als Sorbens wurde reines Hydrotalcit MG70 
(Kapitel 3.1.1) bzw. K-dotiertes (35 Gew.-%) Hydrotalcit MG70 verwendet (Kapitel 3.1.2). Alle 
Proben wurden über Nacht für mindestens 14 h kalziniert, um eine stabile Kristallstruktur-
modifikation von Hydrotalcit für das jeweilige Temperaturniveau sicherzustellen. Die Aufheiz-
rate bei der Kalzinierung war apparatebedingt auf 10 K/min festgelegt. Die Sorptionszeit wurde 
bei allen Experimenten mit 15 min konstant gehalten. Aufgrund der schnellen  
CO2-Sorptionskinetik von Hydrotalcit konnte nach diesem Zeitraum keine weitere CO2-Sorption 
mehr detektiert werden. Eine Fraktionierung des Sorbens fand nicht statt, da die Korngrößen-
verteilung nach Dadwhal et al. keinen Einfluss auf die Sorptionskapazität besitzt [262]. Der  
einströmende Gasmassenstrom mit einer CO2-Konzentration von 20 Vol.-% (80 Vol.-% N2) 
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wurde mit 25 g/h ebenfalls bei allen Versuchen konstant gehalten. Bei Experimenten mit  
feuchtem Synthesegas betrug die Gaszusammensetzung 20 Vol.-% CO2, 60 Vol.-% N2,  
20 Vol.-% H2O (Kapitel 4.4). Die CO2-Sorptionskapazität der Hydrotalcite wurde demnach in 
Abhängigkeit der Parameter Kalzinierungstemperatur (TKalz = 200–500 °C), Sorptionstemperatur 
(TSorp = 200–500 °C) und Sorptionsdruck (pSorp = 20–80 bar) untersucht. 
 
Tabelle 3.2: Versuchsmatrix; erstellt mit Hilfe der statistischen Versuchsplanung 
Reihen-
folge 
TKalz  
°C 
TSorp  
°C 
pSorp  
bar 
15 200 200 20 
10 200 200 80 
19 200 200 40 
6 300 200 20 
9 300 300 80 
7 350 200 50 
14 350 350 50 
18 400 200 80 
16 400 400 20 
4 400 300 50 
 
Reihen-
folge 
TKalz  
°C 
TSorp  
°C 
pSorp  
bar 
8 400 300 50 
5 400 300 50 
2 500 200 20 
20 500 500 20 
12 500 200 80 
11 500 500 80 
17 500 300 20 
1 500 400 80 
13 500 500 60 
3 500 350 50 
 
 
In der erstellten Versuchsmatrix (Tabelle 3.2) wurde zudem die Einschränkung mit-
berücksichtigt, dass die Sorptionstemperatur die Kalzinierungstemperatur nicht überschreitet, um 
jeweils stationäre Kristallstrukturen (Kapitel 2.4.2) entsprechend der Kalzinierungstemperaturen 
für die Ermittlung der CO2-Sorptionskapazität zu erhalten. Die Versuchsreihenfolge wurde per 
Zufallsgenerator festgelegt, um den Einfluss von zufälligen Störgrößen zu minimieren [261]. 
Zudem wurde durch die Wiederholung der Parameterkombination TKalz = 400 °C, TSorp = 300 °C, 
pSorp = 50 bar die Reproduzierbarkeit der jeweiligen Versuchsreihe überprüft. 
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4 ERGEBNISSE UND DISKUSSION 
In diesem Kapitel werden die experimentellen Ergebnisse zur CO2-Sorption und Desorption an 
reinen und K-dotierten Hydrotalciten vorgestellt. Dies beinhaltet neben der Charakterisierung der 
Sorbentien und Voruntersuchungen zur Festlegung der Parameter K-Dotierungsanteil und  
Feuchteanteil des Gasstroms bei der CO2-Sorption insbesondere die systematische Untersuchung 
des CO2-Sorptionsverhaltens unter Hochtemperatur- und Hochdruckbedingungen (200–500 °C 
bzw. 20–80 bar). Zudem werden die synthetisierten Hydrotalcit-Membranen charakterisiert.  
Dabei werden sowohl Analysen zur Membranstruktur und Zusammensetzung durchgeführt als 
auch die Funktionalität der Membran anhand von Permeabilität und Selektivität untersucht. Eine 
übersichtliche Darstellung über die Vorgehensweise und die durchgeführten Tätigkeiten zeigt 
das Strukturbild in Abbildung 1.2. 
4.1 Charakterisierung der Sorbentien 
Die Struktur von Doppelschichthydroxiden besitzt einen wesentlichen Einfluss auf die  
CO2-Sorptionskapazität (Kapitel 2.4.3). Insbesondere durch thermische Behandlung lässt sich 
die Struktur wesentlich beeinflussen. Dieser Parameter wird nachfolgend sowohl für reines  
Hydrotalcit MG70 als auch für K-dotiertes Hydrotalcit (Kapitel 3.1.2) untersucht. Struktur-
veränderungen wurden durch Variation der Kalzinierungstemperatur mit TG-FTIR-, BET-, 
REM- und XRD-Analysen quantifiziert. 
4.1.1 Strukturveränderungen unter thermischer Belastung 
Hydrotalcit MG70 
In Abbildung 4.1 ist die TG-FTIR-Analyse von Hydrotalcit MG70 zu sehen. Insgesamt beträgt 
der Massenverlust bei der Aufheizung von Raumtemperatur auf 900 °C bei einer Heizrate von 
10 K/min 45 Gew.-%. Dieser lässt sich, wie in Tabelle 2.4 beschrieben, auf Dehydroxilierungs- 
und Decarbonisierungsvorgänge zurückführen. Für den ersten Massenverlust bis etwa 240 °C ist 
die Freisetzung von Kristallwasser aus der Zwischenschicht des Hydrotalcits verantwortlich. Die 
beiden folgenden Maxima der H2O-FTIR-Signalkurve zwischen 300 °C und 450 °C sind  
aufgrund Wasserabspaltung der Aluminium- und Magnesiumhydroxid-Ionen zurückzuführen. In 
diesem Temperaturbereich überlagert zudem der wasserbedingte Massenverlust die Freisetzung 
von CO2. Nach dem sprunghaften Anstieg des CO2-Signals auf das Maximum bei 430 °C fällt 
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dieses danach schnell ab. CO2 wird jedoch auch noch bei Temperaturen über 700 °C mit nahezu 
konstanter Rate freigesetzt. 
 
 
Abbildung 4.1: Thermogravimetrische Analyse mit FTIR-Spektroskopie von Hydrotalcit MG70 
 
Die XRD-Analysen von Hydrotalcit MG70 sind in Abbildung 4.2 für verschiedene  
Kalzinierungstemperaturen (25 °C, 200 °C, 300 °C, 400 °C, 500 °C) dargestellt. Bei 25 °C ist 
das für Hydrotalcit typische Diffraktogramm mit den Hauptreflexen bei 11,5°, 23,1°, 34,8°, 
46,4°, 60,6° und 61,8° zu sehen, das für die schichtförmig aufgebaute Phase charakteristisch ist 
[129, 130]. Bei 200 °C sinken die Intensitäten deutlich, wobei eine Verschiebung des XRD-
Peaks von 11,5° nach 13,1° zu erkennen ist. Verantwortlich dafür ist eine Strukturänderung 
[134]. Neben der thermischen Ausdehnung der Einheitszelle, kommt es durch die Wasser-
desorption zu einer Abnahme des spezifischen Volumens und zu einer Verringerung des  
Zwischenschichtabstands [90]. Der Schichtabstand sinkt dabei von 7,7 Å auf 6,7 Å. Geht man 
von einer aus der Literatur bekannten Schichtdicke von 4,8 Å für das Mg/Al-Hydrotalcit-System 
[263, 264] aus beträgt die Zwischenschichthöhe 2,9 Å bzw. 1,9 Å. Bei Temperaturen von 300 °C 
kommt es zur Aufweitung und Abschwächung der Hydrotalcit-Peaks. Lediglich bei 60,48° ist 
noch ein definierter Peak des Hydrotalcits vorhanden. Dies zeigt den beginnenden Zerfall der 
Schichtstruktur bei diesen Temperaturen. Bei über 400 °C ist der schichtförmige Aufbau  
komplett verschwunden. Lediglich die MgO-Phase mit den Reflexen bei 43,3° und 62,8° ist noch 
im Diffraktogramm sichtbar [125, 134]. 
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Abbildung 4.2: XRD-Analyse von Hydrotalcit MG70 für verschiedene Kalzinierungstemperaturen 
 
Abbildung 4.3 zeigt REM-Aufnahmen von Hydrotalcit MG70 in unbehandeltem (a) und  
kalziniertem (400 °C) Zustand (b). Die Partikel zeigen jeweils den plättchenförmigen Aufbau des 
Hydrotalcits. Eine Strukturveränderung aufgrund der thermischen Behandlung ist in dieser  
Größenskala jedoch nicht zu erkennen. 
 
  
(a) (b) 
Abbildung 4.3: REM-Aufnahme von Hydrotalcit MG70, unbehandelt (a) und kalziniert bei 400 °C für 14 h im 
Stickstoffstrom (b) 
 
Im Gegensatz zur unveränderten makroskopischen Struktur der Hydrotalcit-Plättchen zeigt die 
BET-Oberfläche eine starke Temperaturabhängigkeit (Abbildung 4.4). Im Kalzinierungs-
temperaturbereich zwischen 200–350 °C ist lediglich ein geringer Anstieg der BET-Oberfläche 
von 27 m2/g auf 40 m2/g festzustellen. Anschließend steigt die BET-Oberfläche bei 450 °C bis 
auf 200 m2/g an und bleibt bis 500 °C nahezu auf diesem Wert konstant. Der sprunghafte  
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Anstieg ist auf den Zusammenbruch des schichtförmigen Strukturaufbaus in diesem  
Temperaturbereich zurückzuführen [131]. 
 
 
Abbildung 4.4: BET-Oberflächenanalyse von Hydrotalcit MG70 in Abhängigkeit der Kalzinierungstemperatur 
 
K-dotiertes Hydrotalcit 
Die thermogravimetrische Analyse für K-dotiertes Hydrotalcit ist in Abbildung 4.5 dargestellt. 
Der gesamte Massenverlust bei der Aufheizung auf 1100 °C beträgt 37 Gew.-%. Verantwortlich 
sind dafür Dehydroxilierungs- und Decarbonisierungsvorgänge. Die anfängliche Massen-
abnahme während der Aufheizung auf 400 °C resultiert wie bei reinem Hydrotalcit nahezu  
ausschließlich auf der Freisetzung von Kristallwasser und dem aus dem Aluminium- und  
Magnesiumhydroxid-Zerfall gebildeten Wasser. Im Vergleich zur Dehydroxilierung bei reinem 
Hydrotalcit sind die drei Maxima des FTIR-Signals des Wassers zu niedrigeren Temperaturen 
verschoben. Hingegen sind für das K-dotierte Hydrotalcit zwei Decarbonisierungsbereiche zu 
erkennen. Die Decarbonisierung im Temperaturbereich zwischen 300 °C und 700 °C ist wie bei 
reinem Hydrotalcit auf die CO2-Freisetzung der Carbonat-Ionen in der Zwischenschicht zurück-
zuführen. Der zweite Bereich mit einem Maximum des FTIR-Signals bei 830 °C resultiert  
vermutlich auf Decarbonisierungsreaktionen des Kaliumcarbonats, das durch den Imprägnie-
rungsvorgang in das System eingebracht wurde. Ab 920 °C wird nahezu kein CO2 mehr freige-
setzt. 
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Abbildung 4.5: Thermogravimetrische Analyse mit FTIR-Spektroskopie von K-dotiertem Hydrotalcit MG70 
 
Abbildung 4.6 zeigt die XRD-Analysen von K-dotiertem Hydrotalcit abhängig von der Kalzinie-
rungstemperatur. Bei Raumtemperatur ist das charakteristische Diffraktogramm für Hydrotalcit 
zu sehen, allerdings sind die Intensitäten im Vergleich zum reinen Hydrotalcit in Abbildung 4.2 
nicht so stark ausgeprägt. Der Schichtabstand beträgt wie beim undotierten Hydrotalcit 7,7 Å. 
Zusätzlich zeigt das Diffraktogramm die Existenz von Kaliumcarbonat-1,5-Hydrat.  
 
 
Abbildung 4.6: XRD-Analyse von K-dotiertem Hydrotalcit MG70 für verschiedene Kalzinierungstemperaturen 
 
Nach der Kalzinierung bei 200 °C sinken die Intensitäten weiter ab, wobei es zusätzlich zu einer 
Verschiebung des Hydrotalcit-Peaks von 11° nach 12° kommt. Dies ist wie beim reinen Hydro-
talcit auf die Freisetzung von Kristallwasser und der damit verbundenen Reduzierung des 
Schichtabstands auf 6,9 Å zurückzuführen. Das Diffraktogramm zeigt zudem die beginnende 
Bildung der MgO-Phase bei 43,3° und 62,8°. Bereits bei 300 °C sind die charakteristischen  
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Hydrotalcit-Peaks verschwunden. Das hydratisierte Kaliumcarbonat liegt ab diesen Tempera-
turen nur noch in Form von reinem Kaliumcarbonat vor. Zudem ist die MgO-Phase zu erkennen, 
deren Intensitäten mit steigender Kalzinierungstemperatur weiter zunehmen.  
Für das K-dotierte Hydrotalcit wird durch REM-Aufnahmen in Abbildung 4.7 eine nadelförmige 
Struktur auf den lamellenartigen Hydrotalcit-Plättchen sichtbar. Die Nadeln bei der unbehandel-
ten Probe (Abbildung 4.7 a) sind größer und länger als die der kalzinierten Probe (Abbildung 
4.7 b) bei 400 °C. Bei den Nadeln handelt es sich um Dawsonit-Kristalle ((KAl(CO3)2(OH)2)) 
und hydratisiertes Kaliumcarbonat [141]. Diese bilden sich mit Aluminiumoxid bei der  
K-Dotierung (Kapitel 3.1.2) [152] und zersetzen sich bei Temperaturen oberhalb 335 °C wieder 
[104, 153, 154]. Eine Veränderung der lamellenartigen Hydrotalcit-Plättchen durch die  
Kalzinierung ist jedoch wie bei reinem Hydrotalcit nicht sichtbar. 
 
  
(a) (b) 
Abbildung 4.7: REM-Aufnahme von K-dotiertem Hydrotalcit MG70, unbehandelt (a) und kalziniert bei 400 °C 
für 14 h im Stickstoffstrom (b) 
 
Im Gegensatz dazu beeinflusst die Kalzinierungstemperatur die BET-Oberflächen der  
K-dotierten Proben außerordentlich stark (Abbildung 4.8). Die Oberfläche steigt von 4 m2/g bei 
200 °C auf 29,5 m2/g bei 400 °C aufgrund des einsetzenden Schichtzerfalls kontinuierlich an. 
Für höhere Temperaturen verringert sich die spezifische Oberfläche aufgrund der Phasenum-
wandlung zum K-haltigen Mischoxid (12 m2/g bei 500 °C). Im Vergleich zum reinen Hydrotalcit 
liegen die BET-Oberflächen des K-dotierten Hydrotalcits um ca. eine Größenordnung unterhalb 
der spezifischen Oberflächen der undotierten Proben. Dies ist hauptsächlich auf den Verschluss 
der Poren durch den Imprägnierungsvorgang mit Kaliumcarbonat zurückzuführen  
[101, 104, 141, 142]. 
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Abbildung 4.8: BET-Oberflächenanalyse von K-dotiertem Hydrotalcit MG70 in Abhängigkeit der Kalzinierungs-
temperatur 
 
4.2 Voruntersuchungen zur CO2-Sorption 
Wie im Strukturbild in Abbildung 1.2 zu sehen wurden vor den eigentlichen Sorptions-
untersuchungen an Hydrotalcit in Voruntersuchungen die Auswirkungen der Parameter Impräg-
nierungsmethode, K-Dotierungsanteil und Wasserkonzentration des Eingangsstroms auf die 
CO2-Sorptionskapazität an ausgewählten Betriebspunkten mit dem Sorptions-/Druckreaktor 
(Kapitel 3.3) ermittelt. Um die Versuchsanzahl möglichst gering zu halten wurden für diese  
Parameter sowie für die CO2-Konzentration (20 Vol.-%.) jeweils ein Wert definiert und dieser 
für alle folgenden Experimente konstant gehalten. 
4.2.1 Festlegung der Kaliumdotierung 
Wie in Kapitel 3.1.2 beschrieben, standen mit der Nass- und Trockenimprägnierungsmethode 
zwei unterschiedliche Verfahren zur Dotierung von Hydrotalcit mit Kalium zur Auswahl. Nach 
Voruntersuchungen an ausgewählten Betriebspunkten zeigte sich, dass mittels der Trocken-
imprägnierung sowohl für einen Dotierungsanteil von 20 Gew.-% Kaliumcarbonat als auch für 
35 Gew.-% Kaliumcarbonat höhere CO2-Sorptionskapazitäten erzielt wurden  
(z.B. Kalzinierungstemperatur TKalz = 400 °C, Sorptionstemperatur TSorp = 400 °C, Sorptions-
druck pSorp = 20 bar, Abbildung 4.9). Da zudem der apparative und prozesstechnische Aufwand 
dieser Methode mit Nassimprägnierungsverfahren vergleichbar war, wurde im weiteren Verlauf 
der Arbeit die Dotierung mittels Trockenimprägnierung durchgeführt. 
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Abbildung 4.9: CO2-Sorptionskapazitäten mittels Nass- und Trockenimprägnierungsverfahren am Betriebspunkt 
TKalz = 400 °C, TSorp = 400 °C, pSorp = 20 bar 
 
Der Einfluss an dotierter Kaliumcarbonatmasse auf die CO2-Sorptionskapazität ist in Abbildung 
4.10 dargestellt. Dazu wurden drei verschiedene Chargen mit 20 Gew.-%, 35 Gew.-%, und 
50 Gew.-% Kaliumcarbonat in Bezug auf die kalzinierte Hydrotalcit-Masse mit der Trocken-
imprägnierungsmethode hergestellt. Es zeigt sich, siehe Abbildung 4.10, dass die  
CO2-Sorptionskapazität für 35 Gew.-% Kaliumcarbonat mit 1,23 mol/kg für eine Kalzinierungs- 
und Sorptionstemperatur von 400 °C und einen Sorptionsdruck von 20 bar maximal wird. Dieses 
Sorptionsmaximum ergibt sich durch die zunehmende Basizität der Oberfläche bei gleichzeitig 
abnehmender BET-Oberfläche mit steigendem Kaliumanteil [101]. Insbesondere wird durch eine 
Übersättigung mit Kaliumcarbonat die Zugänglichkeit des CO2 zu den Hydrotalcit-Oberflächen 
blockiert. Alle Dotierungen wurden daraufhin in der weiteren Arbeit mit einem Dotierungsanteil 
von 35 Gew.-% Kaliumcarbonat durchgeführt. 
 
 
Abbildung 4.10: CO2-Sorptionskapazitäten in Abhängigkeit vom Dotierungsanteil am Betriebspunkt TKalz = 400 °C, 
TSorp = 400 °C, pSorp = 20 bar 
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4.2.2 Festlegung der Wasserkonzentration im Feedgasstrom 
Hydrotalcit 
Aufgrund der zum Teil widersprüchlichen Aussagen über den Feuchtigkeitseinfluss auf die  
CO2-Sorptionskapazität von Hydrotalcit (Kapitel 2.4.5) wurde in Vorversuchen die Wasser-
konzentration im Feed zwischen 0–20 Vol.-% an vier verschiedenen Betriebspunkten variiert 
(Tabelle 4.1). Die CO2-Konzentration wurde mit 20 Vol.-% jeweils immer konstant gehalten. 
 
Tabelle 4.1:  Betriebspunkte für die Voruntersuchungen zum Einfluss des Wassergehalts im Feedgas 
Betriebspunkt TKalz / °C TSorp / °C pSorp / bar 
a 500 350 50 
b 400 300 50 
c 500 500 60 
d 400 400 20 
 
Abbildung 4.11 zeigt für die jeweiligen Betriebspunkte die CO2-Kapazität von Hydrotalcit für 
verschiedene Wasserkonzentrationen im Feed. Für den Betriebspunkt a (TKalz = 500 °C, 
TSorp = 350 °C, pSorp = 50 bar) in Abbildung 4.11 a ist eine erhöhte CO2-Sorptionskapazität für 
feuchte Gase zu erkennen. Die CO2-Sorptionskapazität (1,08 mol/kg) ist bei einem Wasseranteil 
von 5 Vol.-% nahezu doppelt so groß wie für trockenes Gas (0,55 mol/kg). Für höhere Feuchte-
anteile im Feedgas werden ähnlich hohe CO2-Sorptionskapazitäten erreicht (0,92–1 mol/kg). 
Am Betriebspunkt b (TKalz = 400 °C, TSorp = 300 °C, pSorp = 50 bar) steigt die CO2-Aufnahme mit 
feuchtem Gas ebenfalls an. Jedoch fällt der prozentuale Anstieg mit ca. 30 % von 0,83 mol/kg 
auf 1,07 mol/kg für Wasserkonzentrationen bei 10 Vol.-% im Vergleich zu Betriebspunkt a  
etwas geringer aus (Abbildung 4.11 b). Wesentliche Unterschiede der CO2-Sorptionskapazität 
für unterschiedliche Feuchteanteile sind hier nicht zu erkennen.  
Das CO2-Sorptionsverhalten in Abbildung 4.11 c (TKalz = 500 °C, TSorp = 500 °C, pSorp = 60 bar) 
unterscheidet sich von den ersten beiden Betriebspunkten. Eine Steigerung der  
CO2-Sorptionskapazität durch Feuchtigkeit im Feedgas ist nicht festzustellen. Beträgt das  
CO2-Sorptionsvermögen in Abwesenheit von Feuchtigkeit noch 0,5 mol/kg, sinkt es für  
Versuchsbedingungen mit 5 Vol.-% Wasser im Gaseingangsstrom auf 0,42 mol/kg ab und bleibt 
auch für höhere Wasserkonzentrationen auf diesem Wert annähernd konstant. Am Betriebspunkt 
d (TKalz = 400 °C, TSorp = 400 °C, pSorp = 20 bar) ist mit Ausnahme der maximalen  
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CO2-Sorptionskapazität (0,83 mol/kg) bei 5 Vol.-% Feuchtigkeit nur ein leicht erhöhtes  
CO2-Sorptionsvermögen von 0,66 mol/kg festzustellen. Aus diesen Ergebnissen lässt sich als 
erste Tendenz ableiten, dass die Sorptionstemperatur mitentscheidend für eine gesteigerte oder 
verringerte CO2-Sorptionskapazität unter Feuchteeinfluss ist. Liegt die Sorptionstemperatur  
unterhalb 400 °C, ist eine erhöhte CO2-Aufnahme unter Feuchteeinfluss festzustellen. Liegt die 
Sorptionstemperatur bei 400 °C oder darüber, bleibt die CO2-Sorptionskapazität unabhängig vom 
Feuchteanteil auf dem gleichen Niveau oder sinkt bei Temperaturen über 500 °C leicht ab.  
 
 
 
(a) (b) 
 
 
(c) (d) 
Abbildung 4.11: CO2-Sorptionskapazitäten von Hydrotalcit MG70 in Abhängigkeit der Wasserkonzentration im 
Feed; TKalz = 500 °C, TSorp = 350 °C, pSorp = 50 bar (a), TKalz = 400 °C, TSorp = 300 °C, pSorp = 50 bar 
(b), TKalz = 500 °C, TSorp = 500 °C, pSorp = 60 bar (c), TKalz = 400 °C, TSorp = 400 °C,  
pSorp = 20 bar (d) 
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K-dotiertes Hydrotalcit 
Der Einfluss von Feuchtigkeit während der CO2-Sorption an K-dotiertem Hydrotalcit am  
Betriebspunkt TKalz = 400 °C, TSorp = 300 °C, pSorp = 50 bar ist in Abbildung 4.12 zu sehen.  
Wiederum wurden in unterschiedlichen CO2-Sorptionsexperimenten die Wasserkonzentration 
(0 Vol.-%, 5 Vol.-%, 10 Vol.-%, 15 Vol.-%, 20 Vol.-%) im Gaszulauf variiert. Mit trockenem 
Feedgas beträgt die CO2-Aufnahme 0,88 mol/kg. Die CO2-Sorptionskapazität erhöht sich für 
5 Vol.-% Wasser im Feedgas um mehr als das Doppelte auf 2,04 mol/kg und steigt im weiteren 
Verlauf stetig mit steigendem Feuchteanteil auf 3,27 mol/kg bei 20 Vol.-% Feuchtigkeit an. 
Durch den höheren Feuchteanteil werden vermehrt aktive Sorptionszentren an der Hydrotalcit-
Oberfläche aktiviert [91] sowie CO2 vermehrt in Form von Hydrogencarbonat bzw. Carbonat 
gebunden [51]. Eine genauere Analyse der gesteigerten CO2-Sorptionskapazität erfolgt in  
Kapitel 4.4.  
 
 
Abbildung 4.12: CO2-Sorptionskapazitäten von K-dotiertem Hydrotalcit MG70 in Abhängigkeit der Wasser-
konzentration im Feed am Betriebspunkt TKalz = 400 °C, TSorp = 300 °C, pSorp = 50 bar 
 
Um allgemein gültige Aussagen über den Feuchteeinfluss während der CO2-Sorption für unter-
schiedliche Temperatur- und Druckbereiche treffen zu können und somit ein besseres Verständ-
nis für das Stoffsystem zu erhalten, sind weitere Untersuchungen zwingend notwendig. Deshalb 
wird in Kapitel 4.4 der Feuchteeinfluss auf die CO2-Sorptionskapazität systematisch für den 
Temperaturbereich zwischen 200 °C und 500 °C sowohl für reines als auch für K-dotiertes  
Hydrotalcit im Druckbereich zwischen 20–80 bar untersucht. Um den Einfluss von Feuchtigkeit 
auf die CO2-Sorption möglichst deutlich zu erfassen, wurde aufgrund der Erkenntnisse der  
Voruntersuchungen für alle weiteren Experimente die Wasserkonzentration im Feedgas bei 
20 Vol.-% konstant gehalten. Höhere Wasserkonzentrationen können mit dem in Kapitel 3.3.1 
beschriebenen Versuchsaufbau aufgrund anlagentechnischer Grenzen nicht realisiert werden. 
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Zudem lassen sich für Wasserkonzentrationen > 20 Vol.-% insbesondere für tiefe Temperaturen 
(z. B. 200 °C) und hohe Drücke (z. B. 80 bar) nicht für den komplett untersuchten Temperatur- 
und Druckbereich Kondensationseffekte während der Versuchsdurchführung ausschließen. Eine 
exakte Bestimmung der CO2-Sorptionskapazität ist somit für höhere Feuchteanteile nicht  
möglich. Zudem werden auch im Hinblick für die spätere Anwendung beim bioliq®-Prozess 
(Kapitel 1) ähnliche Wasserkonzentrationen im Gasstrom der Heißgasreinigung erwartet. 
4.3 CO2-Sorption mit trockenem Feedgas 
Aufbauend auf den Voruntersuchungen in Kapitel 4.2 wird im Folgenden systematisch der  
Einfluss der Kalzinierungstemperatur (200–500 °C), der Sorptionstemperatur (200–500 °C) und 
des Sorptionsdrucks (20–80 bar) auf die CO2-Sorptionskapazität von reinem und K-dotiertem 
Hydrotalcit (35 Gew.-% K2CO3) mit dem in Kapitel 3.3 beschriebenen Versuchsaufbau und der  
zugehörigen Versuchsdurchführung untersucht. In der Literatur wurden bereits für einzelne  
Betriebspunkte CO2-Sorptionskapazitäten bestimmt, jedoch fehlt bisher ein detaillierter Über-
blick über die Auswirkungen der drei Parameter auf das CO2-Sorptionsvermögen. Insbesondere 
für hohe Sorptionsdrücke bis 80 bar sind bisher keine CO2-Sorptionsdaten vorhanden. 
4.3.1 Reines Hydrotalcit 
In Abbildung 4.13 sind die auf Basis der statistischen Versuchsplanung (Kapitel 3.6) ermittelten 
CO2-Sorptionskapazitäten von Hydrotalcit in trockenem Modellgas (20 Vol.-% CO2, 80 Vol.-
% N2) in Abhängigkeit von Kalzinierungs- und Sorptionstemperatur für drei verschiedene 
Druckstufen (20 bar, 50 bar, 80 bar) dargestellt. Die zugehörigen experimentell ermittelten  
CO2-Sorptionskapazitäten finden sich im Anhang 6.4.1.  
Aus Abbildung 4.13 wird deutlich, dass die CO2-Sorptionskapazität mit dem Druck ansteigt, die 
CO2-Sorptionscharakteristik jedoch für jede Druckstufe identisch ist. Abbildung 4.14 a zeigt 
zudem beispielhaft an ausgewählten Betriebspunkten, dass ein linearer Zusammenhang zwischen 
den Sorptionsdrücken und dem CO2-Sorptionsvermögen existiert. Weiter ist in Abbildung 4.13 
zu erkennen, dass Kalzinierungstemperaturen über 300 °C nötig sind, um die CO2-Sorption  
signifikant zu steigern. Unterhalb dieser Temperatur ist die CO2-Aufnahme sehr gering 
(< 0,25 mol/kg). Mit steigender Kalzinierungstemperatur steigt die CO2-Sorptionskapazität  
jedoch stark an und es ergibt sich für jede Druckstufe ein Sorptionsmaximum für eine  
Kalzinierungstemperatur von 425 °C und eine Sorptionstemperatur von 200 °C. Mit 1,2 mol/kg 
wird die maximale CO2-Aufnahme bei 80 bar Systemdruck registriert.  
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Abbildung 4.13: CO2-Sorptionskapazitäten von Hydrotalcit in trockenem Modellsynthesegas (20 Vol.-% CO2, 
80 Vol.-% N2) in Abhängigkeit der Kalzinierungstemperatur, Sorptionstemperatur und dem  
Sorptionsdruck 
 
In Abbildung 4.14 b sind die Maxima dieser Druckstufe in Abhängigkeit der Kalzinierungs-
temperatur für verschiedene Sorptionstemperaturen dargestellt. Wie bereits in den Kapiteln 2.4.3 
und 4.1.1 diskutiert, kommt es im Temperaturbereich von 400 °C zum Zusammenbruch des 
schichtförmigen Aufbaus der Hydrotalcit-Struktur und damit zum starken Anstieg der basischen 
Stellen und aktiven Sauerstoffzentren, die überwiegend für die CO2-Sorption bei dieser Struktur 
verantwortlich sind [50, 52, 112, 134–137]. Auf der anderen Seite sinkt die  
CO2-Sorptionskapazität mit steigender Sorptionstemperatur (Abbildung 4.13, Abbildung 4.14 c). 
Verantwortlich hierfür ist ein kombinierter physi- und chemisorptiver  
CO2-Sorptionsmechanismus an Doppelschichthydroxiden [90]. Aus den Ergebnissen lässt sich 
ableiten, dass der CO2-Sorptionsmechanismus von reinem Hydrotalcit von physisorptiven  
Effekten dominiert wird, da die Sorptionskapazität bei der Physisorption typischerweise mit  
steigenden Sorptionstemperaturen abnimmt. 
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(a) (b) 
 
(c) 
Abbildung 4.14: CO2-Sorptionskapazitäten von Hydrotalcit in trockenem Modellsynthesegas (20 Vol.-% CO2, 
80 Vol.-% N2) in Abhängigkeit vom Sorptionsdruck (a), der Kalzinierungstemperatur (b) und der 
Sorptionstemperatur (c) 
 
Um mögliche Strukturveränderungen infolge der CO2-Sorption zu ermitteln, wurden die  
Sorbentien nach der CO2-Sorption mittels Röntgenbeugung untersucht. Für die Druckstufe 
80 bar wurden gemäß Tabelle 4.2 jeweils drei Betriebspunkte mit konstanter Kalzinierungs-
temperatur (400 °C) und unterschiedlichen Sorptionstemperaturen (300 °C, 400 °C, 500 °C) 
bzw. mit konstanter Sorptionstemperatur (300 °C) und unterschiedlichen Kalzinierungs-
temperaturen (300 °C, 400 °C, 500 °C) gewählt. Diese Betriebspunkte wurden ebenfalls auch für 
K-dotiertes Hydrotalcit sowie für trockenes und feuchtes Feedgas untersucht (Tabelle 4.3,  
Tabelle 4.4, Tabelle 4.5). 
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Tabelle 4.2:  Betriebspunkte für die XRD-Analysen von reinem Hydrotalcit nach der CO2-Sorption mit trocke-
nem Modellsynthesegas 
Betriebspunkt TKalz / °C TSorp / °C pSorp / bar qtrocken / mol/kg 
1 400 200 80 1,08 
2 400 300 80 0,98 
3 400 400 80 0,89 
4 300 300 80 0,23 
2 400 300 80 0,98 
5 500 300 80 0,79 
 
Die Diffraktogramme in Abbildung 4.15 a unterscheiden sich trotz unterschiedlicher Sorptions-
temperaturen nicht voneinander und sind mit dem kalzinierten Hydrotalcit bei 400 °C vor der 
CO2-Sorption nahezu identisch (Abbildung 4.2). Die beiden Beugungsreflexe bei 43,3° und 
62,8° resultieren aus der bei der Kalzinierung gebildeten MgO-Phase. Die Bildung einer neuen, 
kristallinen Phase durch die CO2-Sorption ist trotz der erhöhten CO2-Kapazität für geringe  
Sorptionstemperaturen (Abbildung 4.14 c) nicht zu erkennen. 
 
 
 
(a) (b) 
Abbildung 4.15: Diffraktogramme von reinem Hydrotalcit nach der CO2-Sorption für eine konstante Kalzinierungs-
temperatur (400 °C) und unterschiedlicher Sorptionstemperaturen (a) sowie für eine konstante 
Sorptionstemperatur (300 °C) und unterschiedliche Kalzinierungstemperaturen (b) für die Druck-
stufe 80 bar 
 
In Abbildung 4.15 b sind die Ergebnisse der XRD-Analyse für unterschiedliche Kalzinierungs-
temperaturen bei konstanter Sorptionstemperatur von 300 °C zu sehen. Für eine Kalzinierungs-
temperatur von 300 °C ist der beginnende Schichtzerfall der Hydrotalcit-Struktur durch die  
breiteren, niedrigeren und teilweise fehlenden Hydrotalcit-Reflexe zu erkennen. Eine  
Strukturveränderung durch die CO2-Sorption ist im Vergleich zu den kalzinierten Proben bei 
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300 °C vor dem Sorptionsvorgang (Abbildung 4.2) nicht festzustellen. Dies gilt ebenfalls für 
Kalzinierungstemperaturen von 400 °C und 500 °C, bei denen auch wie vor der CO2-Sorption 
lediglich die MgO-Phase zu erkennen ist. 
4.3.2 K-dotiertes Hydrotalcit 
Für K-dotiertes Hydrotalcit wurde ebenfalls die CO2-Sorptioncharakteristik durch Variation der 
Kalzinierungstemperatur, Sorptionstemperatur und des Sorptionsdrucks in denselben Tempera-
tur- und Druckbereichen wie für reines Hydrotalcit in Kapitel 4.3.1 untersucht (Abbildung 4.16). 
In Anhang 6.4.2 ist die zugehörige experimentell ermittelte Datenbasis zu sehen.  
 
 
Abbildung 4.16: CO2-Sorptionskapazitäten von Kalium dotiertem (35 Gew.-%) Hydrotalcit in trockenem Modell-
synthesegas (20 Vol.-% CO2, 80 Vol.-% N2) in Abhängigkeit der Kalzinierungstemperatur,  
Sorptionstemperatur und dem Sorptionsdruck 
 
Wieder ist zu erkennen, dass die CO2-Sorptionskapazität linear mit dem Druck ansteigt 
(Abbildung 4.18 a). Der Abgleich der CO2-Sorptionsdaten auf Basis der statistischen Versuchs-
planung mit den experimentell ermittelten Daten zeigt erneut eine gute Übereinstimmung  
(Anhang 6.4). Die Kalzinierungstemperatur besitzt jedoch keinen großen Einfluss auf die  
CO2-Sorptionskapazität. Diese ist insbesondere für Sorptionstemperaturen über 350 °C nahezu 
konstant (Abbildung 4.18 b). Der Grund liegt hier möglicherweise an der zusätzlichen  
Kalzinierung während des K-Dotierungsprozesses. Die thermische Vorbehandlung bei 400 °C 
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führt bereits vor der Trockenimprägnierung zu einer Strukturveränderung bevor die Hydrotalcit-
Struktur durch den Imprägnierungsvorgang mit Kalium-Lösung teilweise wieder regeneriert wird 
(Kapitel 3.1.2). Eine vollständige Regeneration der Hydrotalcit-Struktur findet jedoch nicht mehr 
statt. Damit liegt das K-dotierte Hydrotalcit bereits teilkalziniert vor, wodurch die standard-
mäßige Kalzinierung vor der CO2-Sorption (Kapitel 3.3.2) keinen großen Einfluss mehr auf die 
CO2-Sorption besitzt. XRD-Analysen von reinem und K-dotiertem Hydrotalcit bestätigen diese 
Annahme in Abbildung 4.17.  
 
 
Abbildung 4.17: XRD-Analyse von reinem und K-dotiertem Hydrotalcit 
 
Die niedrigeren Intensitäten der Hydrotalcit-Reflexe zeigen, dass die schichtförmige Struktur 
noch nicht oder nicht mehr vollständig nach dem Dotierungsprozess regeneriert bzw. vorhanden 
ist. Im Gegensatz zur CO2-Sorptionscharakteristik von reinem Hydrotalcit wirkt sich eine  
steigende Sorptionstemperatur positiv auf die CO2-Sorptionskapazität von K-dotiertem  
Hydrotalcit aus (Abbildung 4.18 c). Dies führt jeweils bei Sorptionstemperaturen von 500 °C zu 
den druckabhängigen CO2-Sorptionsmaxima 1,1 mol/kg bei 20 bar, 1,6 mol/kg bei 50 bar und 
2,0 mol/kg bei 80 bar. Demnach wurde im Vergleich zum reinen Hydrotalcit das absolute  
CO2-Sorptionsmaximum trotz der in Kapitel 4.1.1 gezeigten drastischen Abnahme der spezi-
fischen Oberfläche von K-dotiertem Hydrotalcit nahezu verdoppelt [104]. 
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(c) 
Abbildung 4.18: CO2-Sorptionskapazitäten von K-dotiertem Hydrotalcit in trockenem Modellsynthesegas  
(20 Vol.-% CO2, 80 Vol.-% N2) in Abhängigkeit vom Sorptionsdruck (a), der Kalzinierungs-
temperatur (b) und der Sorptionstemperatur (c) 
 
Die erhöhte CO2-Aufnahme durch die Dotierung mit Kalium ist überwiegend auf eine gesteiger-
te Basizität zurückzuführen [101, 142]. Demnach sind überwiegend chemisorptive Bindungs-
mechanismen für die Sorption von CO2 verantwortlich, was auch an der steigenden  
CO2-Sorptionskapazität mit steigender Sorptionstemperatur zu erkennen ist [94, 143, 144]. Im 
Vergleich zum reinen Hydrotalcit ist dieses Verhalten komplett gegensätzlich, bei dem die  
Physisorption von CO2 dominierend ist. Die gesteigerte Chemisorption im dotierten Fall lässt 
sich durch eine verstärkte Wechselwirkung zwischen den Aluminiumoxidzentren und Kalium-
Ionen zurückführen, die eine entscheidende Rolle für die erhöhte CO2-Aufnahme spielen  
[141, 142]. Dafür sind insbesondere die Bildung von einzähnigen, zweizähnigen und brücken-
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bildenden Carbonaten [144] sowie die Bildung von Hydrogencarbonat verantwortlich [52, 135] 
(Abbildung 2.11). 
Die Versuchspunkte für die XRD-Analysen von K-dotiertem Hydrotalcit nach Sorption mit CO2 
für die Druckstufe 80 bar sind in Tabelle 4.3 zu sehen. 
 
Tabelle 4.3:  Betriebspunkte für die XRD-Analysen von K-dotiertem Hydrotalcit nach der CO2-Sorption mit 
trockenem Modellsynthesegas 
Betriebspunkt TKalz / °C TSorp / °C pSorp / bar qtrocken / mol/kg 
1 400 200 80 0,64 
2 400 300 80 1,12 
3 400 400 80 1,66 
4 300 300 80 0,92 
2 400 300 80 1,12 
5 500 300 80 1,11 
 
In allen Diffraktogrammen in Abbildung 4.19 a ist, wie für eine Kalzinierungstemperatur von 
400 °C üblich, die MgO-Phase (43,2°, 62,8°) auch nach der CO2-Sorption zu erkennen. Bei 
200 °C ist als weitere Phase zudem Kaliumcarbonat vorhanden. Das Diffraktogramm ist mit dem 
vor dem Sorptionsvorgang identisch (Abbildung 4.6). Für Sorptionstemperaturen von 300 °C 
liegt neben der reinen Kaliumcarbonat-Phase auch hydratisiertes Kaliumcarbonat 
(K2CO3·1,5 H2O) vor. Bei einer Sorptionstemperatur von 400 °C existiert lediglich noch die 
hydratisierte Kaliumcarbonat-Phase, deren Beugungsreflexe nur noch eine geringe Intensität 
aufweisen. 
 
 
 
(a) (b) 
Abbildung 4.19: Diffraktogramme von K-dotiertem Hydrotalcit nach der CO2-Sorption für eine konstante Kalzinie-
rungstemperatur (400 °C) und unterschiedlicher Sorptionstemperaturen (a) sowie für eine  
konstante Sorptionstemperatur (300 °C) und unterschiedliche Kalzinierungstemperaturen  
(300 °C, 400 °C, 500 °C) (b) für die Druckstufe 80 bar  
4 Ergebnisse und Diskussion  
102 
Abbildung 4.19 b zeigt die Diffraktogramme für unterschiedliche Kalzinierungstemperaturen 
und einer jeweils konstanten Sorptionstemperatur (300 °C). Wiederum ist die MgO-Phase in 
allen Diffraktogrammen sichtbar. Für eine Kalzinierungstemperatur von 300 °C liegt das  
Kaliumcarbonat nach der Sorption mit CO2 ausschließlich in hydratisierter Form vor. Steigt die 
Kalzinierungstemperatur an, sind für Kalzinierungstemperaturen von 400 °C reines und  
hydratisiertes Kaliumcarbonat existent, während für eine Vorbehandlung des Sorbens bei 500 °C 
lediglich noch reines Kaliumcarbonat vorhanden ist. 
Für den Hydratisierungszustand des Kaliumcarbonats ist vermutlich die Kontaktzeit der  
hygroskopischen Probe mit Luft bzw. mit Luftfeuchtigkeit verantwortlich. Zwar wurden die  
Proben unter inerten Bedingungen gelagert, jedoch war der Kontakt mit Umgebungsfeuchte 
während der Probenvorbereitung und der Analyse im Röntgendiffraktometer nicht vollständig zu 
vermeiden. Eine Phasenneubildung, mit denen sich die gesteigerten CO2-Kapazitäten  
insbesondere bei hohen Sorptionstemperaturen erklären lassen, konnte anhand dieser  
Diffraktogramme nicht identifiziert werden. 
4.4 CO2-Sorption mit feuchtem Feedgas 
Die Anwesenheit von Feuchtigkeit während der CO2-Sorption kann einen entscheidenden  
Einfluss auf die CO2-Sorptionskapazität von Hydrotalcit nehmen. Erste Untersuchungen in  
Kapitel 4.2.2 zeigen abhängig von den Versuchsbedingungen gesteigerte, verringerte oder 
gleichbleibende CO2-Sorptionskapazitäten mit feuchtem Feedgas. Um für Betriebstemperaturen 
zwischen 200 °C und 500 °C sowie für Betriebsdrücke bis zu 80 bar verlässliche Aussagen über 
die CO2-Sorption treffen zu können, werden in diesem Kapitel die CO2-Sorptionskapazitäten von 
reinem und K-dotiertem Hydrotalcit (35 Gew.-% K2CO3) für einen Feuchteanteil von 20 Vol.-% 
im Feed bestimmt. Der Versuchsplan und die Auswertung mittels statistischer Versuchsplanung 
gleicht bis auf die geänderte Gaszusammensetzung (20 Vol.-% CO2, 60 Vol.-% N2,  
20 Vol.-% H2O) dem Vorgehen bei trockenem Feedgas aus Kapitel 4.3. 
4.4.1 Reines Hydrotalcit 
Die CO2-Sorptionsergebnisse für Hydrotalcit in feuchtem Modellsynthesegas (20 Vol.-% CO2, 
60 Vol.-% N2, 20 Vol.-% H2O) sind für Kalzinierungs- und Sorptionstemperaturen bis 500 °C 
sowie für Drücke bis zu 80 bar in Abbildung 4.20 zu sehen. Die zur Ermittlung des Diagramms 
experimentell ermittelten CO2-Sorptionskapazitäten sind in Anhang 6.4.3 dargestellt. 
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Abbildung 4.20: CO2-Sorptionskapazitäten von Hydrotalcit in feuchtem Modellsynthesegas (20 Vol.-% CO2, 
60 Vol.-% N2, 20 Vol.-% H2O) in Abhängigkeit der Kalzinierungstemperatur, Sorptionstemperatur 
und dem Sorptionsdruck 
 
Für geringe Sorptionstemperaturen (200 °C) steigt die CO2-Sorptionskapazität deutlich mit stei-
gendem Druck an (Abbildung 4.21 a). Für höhere Sorptionstemperaturen nimmt der Druckein-
fluss immer weiter ab und wirkt sich nicht mehr wesentlich auf die CO2-Sorption aus. Dagegen 
steigt, wie in Abbildung 4.21 b zu sehen, die CO2-Aufnahme mit steigender Kalzinierungstempe-
ratur linear an. Im Gegensatz zu den Versuchsergebnissen mit trockenem Feedgas sind die aus-
geprägten CO2-Sorptionsmaxima (Abbildung 4.14 b) für Kalzinierungstemperaturen von 425 °C 
bei Anwesenheit von Feuchtigkeit während der CO2-Sorption nicht mehr vorhanden. Hingegen 
sinkt die CO2-Beladung auch für feuchtes Modellsynthesegas mit steigender Sorptionstemperatur 
(Abbildung 4.21 c). Die Sorptionsmaxima ergeben sich, wie in Abbildung 4.20 zu sehen, somit 
für die Druckstufen 20 bar (0,97 mol/kg), 50 bar (1,51 mol/kg) und 80 bar (2,05 mol/kg) für Kal-
zinierungstemperaturen von 500 °C und Sorptionstemperaturen von 200 °C. 
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(c) 
Abbildung 4.21: CO2-Sorptionskapazitäten von Hydrotalcit in feuchtem Modellsynthesegas (20 Vol.-% CO2, 
60 Vol.-% N2, 20 Vol.-% H2O) in Abhängigkeit vom Sorptionsdruck (a), der Kalzinierungs-
temperatur (b) und der Sorptionstemperatur (c) 
 
Tabelle 4.4 zeigt die Versuchspunkte für die XRD-Analysen von reinem Hydrotalcit nach der 
Sorption mit CO2 für die Druckstufe 80 bar mit feuchtem Feedgas bei der Sorption. 
Für vorbehandelte Proben bei 400 °C und anschließender CO2-Sorption bei 200 °C in Anwesen-
heit von Feuchtigkeit ist die typische Hydrotalcit-Struktur mit den Hauptreflexen bei 11,5°, 
23,1°, 34,8°, 46,4°, 60,6° und 61,8° im Diffraktogramm in Abbildung 4.22 a zu sehen. Der 
Schichtabstand der Grundstruktur ist mit 7,8 Å im Vergleich zum unbehandelten Hydrotalcit 
nahezu unverändert. Unter diesen Prozessbedingungen (80 bar, 20 Vol.-% CO2,  
20 Vol.-% Wasser) regeneriert sich die zuvor durch Kalzinierung aufgebrochene schichtförmige 
Hydrotalcit-Struktur und ermöglicht so die zusätzliche Einlagerung von CO32--Ionen in die  
regenerierte Zwischenschicht. 
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Tabelle 4.4:  Betriebspunkte für die XRD-Analysen von reinem Hydrotalcit nach der CO2-Sorption mit  
feuchtem Modellsynthesegas 
Betriebspunkt TKalz / °C TSorp / °C pSorp / bar qfeucht / mol/kg 
1 400 200 80 1,51 
2 400 300 80 0,91 
3 400 400 80 0,33 
4 300 300 80 0,37 
2 400 300 80 0,91 
5 500 300 80 1,46 
 
Die Intensitäten der Beugungsreflexe sind jedoch im Vergleich zum unbehandelten Hydrotalcit 
geringer. Eine vollständige Regeneration der Struktur ist demnach nicht vorhanden. Zudem ist 
die durch Kalzinierung gebildete kristalline MgO-Phase weiterhin existent. Die Intensitäten  
dieser Phase sind jedoch im Vergleich zu den Sorptionstemperaturen bei 300 °C und 400 °C  
geringer. Bei diesen Sorptionstemperaturen ist die Regeneration der Hydrotalcit-Struktur nicht 
mehr zu erkennen. Die Diffraktogramme sind mit denen der kalzinierten Proben bei 400 °C bzw. 
500 °C vor der CO2-Sorption identisch. Eine durch CO2-Sorption hervorgerufene kristalline 
Strukturneubildung und damit strukturbedingte zusätzliche CO2-Aufnahme ist für Sorptions-
temperaturen oberhalb 300 °C nicht mehr zu erkennen. 
 
 
 
(a) (b) 
Abbildung 4.22: Diffraktogramme von reinem Hydrotalcit nach der CO2-Sorption für eine konstante Kalzinierungs-
temperatur (400 °C) und unterschiedlicher Sorptionstemperaturen (a) sowie für eine konstante 
Sorptionstemperatur (300 °C) und unterschiedliche Kalzinierungstemperaturen (300 °C, 400 °C, 
500 °C) (b) für die Druckstufe 80 bar mit feuchtem Feedgas  
 
In den Diffraktogrammen der unterschiedlich kalzinierten Proben sind demnach nach der  
CO2-Sorption bei 300 °C die charakteristischen Beugungsreflexe für Hydrotalcit ebenfalls nicht 
erkennbar (Abbildung 4.22 b). Die XRD-Analyse für eine Kalzinierungstemperatur von 300 °C 
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lässt lediglich wie auch schon vor der CO2-Sorption (Abbildung 4.2) auf eine defekte 
Schichtstruktur durch die thermische Vorbehandlung schließen. Eine stoffspezifische Zuordnung 
der Beugungsreflexe ist hier nicht möglich. Für Kalzinierungstemperaturen von 400 °C bzw. 
500 °C ist die typische MgO-Phase zu erkennen. Im Vergleich zu den kalzinierten Hydrotalcit-
Proben in Abbildung 4.2 ist demnach eine Veränderung der Diffraktogramme durch die  
CO2-Sorption bei Sorptionstemperaturen von 300 °C nicht festzustellen. 
Das Maximum der CO2-Sorptionskapazität wurde durch Wasserdampf im Gaseingangsstrom um 
bis zu 90 % im Vergleich zu trockenem Feedgas (Abbildung 4.13) gesteigert. Wie bereits in  
Kapitel 2.4.5 beschrieben und in Kapitel 4.2.2 in Vorversuchen ermittelt, trifft diese Steigerung 
jedoch nicht für den kompletten untersuchten Versuchsraum (TKalz = TSorp= 200–500 °C, 
pSorp = 20–80 bar) zu. In Abbildung 4.23 sind die Differenzen aus den CO2-Sorptionskapazitäten 
mit feuchtem und trockenem Feedgas für reines Hydrotalcit dargestellt. Die dazu verwendete 
experimentelle Datenbasis findet sich im Anhang (Tabelle 6.6). 
 
 
Abbildung 4.23: Differenzen aus den CO2-Sorptionskapazitäten mit feuchtem und trockenem Feedgas für reines 
Hydrotalcit im Temperatur- und Druckbereich zwischen 200–500 °C und 20–80 bar 
 
Es wird deutlich, dass feuchtes Feedgas die CO2-Sorption bei geringen Sorptionstemperaturen 
(< 300 °C) begünstigt. Dieser Effekt verstärkt sich für steigende Kalzinierungstemperaturen und 
zunehmendem Sorptionsdruck noch weiter. Besonders deutlich fallen die Unterschiede der  
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CO2-Sorptionskapazitäten für Kalzinierungstemperaturen über 400 °C mit maximal 1 mol/kg aus 
(z. B. am Versuchspunkt: TKalz = 500 °C, TSorp = 200 °C, pSorp = 80 bar). Die gesteigerte  
CO2-Sorption von kalziniertem Hydrotalcit ist (Abbildung 4.20) für Sorptionstemperaturen 
< 300 °C neben den aktivierten basischen Oberflächenzentren hauptsächlich auf die zusätzliche 
Einlagerung von CO32--Ionen in die regenerierte Zwischenschicht der Hydrotalcit-Struktur  
zurückzuführen (Abbildung 4.22 a). Demzufolge wird die Differenz der feuchten und trockenen 
CO2-Sorptionskapazitäten mit steigender Sorptionstemperatur wieder geringer, da für höhere 
Sorptionstemperaturen die Regeneration der Hydrotalcit-Struktur im feuchten Gas nicht mehr 
beobachtet wird. an. Abhängig von der Kalzinierungstemperatur wird für Sorptionstemperaturen 
oberhalb 300 °C die CO2-Sorption im feuchten oder trockenen Gas begünstigt. Steigt jedoch die 
Sorptionstemperatur über 400 °C, führt die Anwesenheit von Feuchtigkeit im Vergleich zu  
trockenem Feedgas um bis zu 0,4 mol/kg geringeren CO2-Sorptionskapazitäten. Die temperatur-
bedingte Abnahme der CO2-Sorption lässt vermuten, dass die zusätzliche Anwesenheit von H2O 
die Zugänglichkeit zu reaktiven Chemisorptionszentren beeinträchtigt [147] und dadurch die 
CO2-Sorption weiter abnimmt. 
4.4.2 K-dotiertes Hydrotalcit 
Abbildung 4.24 zeigt die CO2-Sorptionskapazitäten von K-dotiertem Hydrotalcit in feuchtem 
Modellsynthesegas (20 Vol.-% CO2, 60 Vol.-% N2, 20 Vol.-% H2O) als Funktion der  
Kalzinierungstemperatur, Sorptionstemperatur und dem Sorptionsdruck (experimentell ermittelte 
CO2-Sorptionsdaten siehe Anhang 6.4.4). Im Vergleich zum reinen Hydrotalcit liegen die  
CO2-Sorptionskapazitäten sowohl bei trockenem (Kapitel 4.3.1) als auch bei feuchtem Feedgas 
(Kapitel 4.4.1) und für K-dotiertes Sorbens bei trockenem Feedgas (Kapitel 4.3.2) über dem 
kompletten Versuchsraum mit Werten zwischen 1,4 mol/kg und 5,72 mol/kg auf einem deutlich 
höheren Niveau. 
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Abbildung 4.24: CO2-Sorptionskapazitäten von Kalium dotiertem (35 Gew.-%) Hydrotalcit in feuchtem Modell-
synthesegas (20 Vol.-% CO2, 60 Vol.-% N2, 20 Vol.-% H2O) in Abhängigkeit der Kalzinierungs-
temperatur, Sorptionstemperatur und dem Sorptionsdruck 
 
Die CO2-Sorptionskapazität steigt mit steigendem Sorptionsdruck an (Abbildung 4.25 a).  
Insbesondere die starke Zunahme der CO2-Sorption bei Sorptionsdrücken von 80 bar 
(pH2O = pCO2 = 16 bar) ist dabei auffällig. Wie in Abbildung 4.25 b zu sehen führt ein Anstieg der 
Kalzinierungstemperatur aufgrund der zunehmenden Basizität mit einsetzendem Schichtzerfall 
zu einem linearen Anstieg der CO2-Kapazität. Befindet sich die CO2-Aufnahme für Tempera-
turen bis 350 °C nahezu auf dem gleichen Sorptionslevel, nimmt die CO2-Aufnahme für höhere 
Sorptionstemperaturen mit der Temperatur ab. Dies ist ebenfalls in Abbildung 4.25 c zu  
erkennen, bei der für Sorptionstemperaturen > 350 °C ein Abfall in der CO2-Sorptionskapazität 
zu erkennen ist. 
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(c) 
Abbildung 4.25: CO2-Sorptionskapazitäten von K- dotiertem Hydrotalcit in feuchtem Modellsynthesegas  
(20 Vol.-% CO2, 60 Vol.-% N2, 20 Vol.-% H2O) in Abhängigkeit vom Sorptionsdruck (a), der  
Kalzinierungstemperatur (b) und der Sorptionstemperatur (c) 
 
Für feuchtes Modellgas sind die Versuchspunkte für die durchgeführten XRD-Analysen von  
K-dotiertem Hydrotalcit nach der CO2-Sorption bei 80 bar in Tabelle 4.5 zu sehen.  
Im Diffraktogramm in Abbildung 4.26 a zeigt sich für eine konstante Kalzinierungstemperatur 
von 400 °C und eine Sorptionstemperatur von 200 °C, wie bereits beim reinen Hydrotalcit 
(Abbildung 4.22), die Rekonstruktion der Hydrotalcit-Kristallstruktur mit einem Schichtabstand 
von 7,7 Å [105]. Im Vergleich zur Sorption mit trockenem Gas (Abbildung 4.19), existieren  
zudem noch die Phasen K-Dawsonit (KAl(CO3)2(OH)2), Kaliumcarbonat in hydratisierter Form, 
Kaliumhydrogencarbonat und Magnesiumcarbonat (Kapitel 2.4.5), die sich durch die  
CO2-Sorption mit feuchtem Gas gebildet haben [105]. 
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Tabelle 4.5:  Betriebspunkte für die XRD-Analysen von K-dotiertem Hydrotalcit nach der CO2-Sorption mit 
feuchtem Modellsynthesegas  
Betriebspunkt TKalz / °C TSorp / °C pSorp / bar qfeucht / mol/kg 
1 400 200 80 5,29 
2 400 300 80 5,43 
3 400 400 80 4,85 
4 300 300 80 5,17 
2 400 300 80 5,43 
5 500 300 80 5,70 
 
Bei 400 °C Sorptionstemperatur ist davon lediglich noch die Magnesiumcarbonat-Phase zu  
erkennen, deren Peak-Intensitäten sich zudem deutlich verstärkt haben. Die Bildung von  
Magnesiumcarbonat geht auf die Reaktion der CO2-Moleküle mit Magnesiumoxid in feuchter 
Gasatmosphäre zum Hydrogencarbonat und anschließend zum Carbonat zurück [140, 149].  
Zudem liegt das Kaliumcarbonat nur noch in reiner Form vor. Bei Sorptionstemperaturen von 
300 °C hingegen existiert ein Übergangsbereich, bei dem weder die Hydrotalcit-Phase noch die 
Magnesiumcarbonat-Phase vorhanden ist. Dafür ist die MgO-Phase wie auch schon vor der  
CO2-Sorption existent. Zudem liegen sowohl die Phasen Kaliumcarbonat, Kaliumcarbonat-1,5-
Hydrat als auch Kaliumhydrogencarbonat vor. Die identische Zusammensetzung zeigen auch die 
Diffraktogramme für Kalzinierungstemperaturen von 300 °C bzw. 500 °C (Abbildung 4.26 b). 
Eine Phasenänderung des K-dotierten Hydrotalcits tritt durch Variation der Kalzinierungs-
temperatur demnach nicht mehr auf. 
 
 
 
(a) (b) 
Abbildung 4.26: Diffraktogramme von K-dotiertem Hydrotalcit nach der CO2-Sorption für eine konstante  
Kalzinierungstemperatur (400 °C) und unterschiedliche Sorptionstemperaturen (a) sowie für eine 
konstante Sorptionstemperatur (300 °C) und unterschiedliche Kalzinierungstemperaturen (300 °C, 
400 °C, 500 °C) (b) für die Druckstufe 80 bar mit feuchtem Feedgas 
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Im Vergleich zu trockenem Feedgas ist für die CO2-Sorption an K-dotiertem Hydrotalcit eine 
Steigerung der CO2-Kapazität durch Anwesenheit von Feuchtigkeit für den kompletten  
Versuchsraum festzustellen (Abbildung 4.27). Die Differenzen zwischen den  
CO2-Sorptionskapazitäten mit feuchtem und trockenem Feedgas steigen mit der Kalzinierungs-
temperatur und mit dem Sorptionsdruck an. Der Unterschied ist bei geringen Sorptions-
temperaturen und Sorptionsdrücken von 80 bar besonders groß. Dieser wird für eine  
Kalzinierungstemperatur von 500 °C und einer Sorptionstemperatur von 200 °C mit 4,7 mol/kg 
maximal. Für die großen Differenzen der CO2-Sorption zwischen feuchtem und trockenem Gas 
für Sorptionstemperaturen < 300 °C sind insbesondere die Rekonstruktion der Hydrotalcit-
Kristallstruktur und die damit verbundene Einlagerung der CO32--Ionen in die Zwischenschicht 
sowie die Bildung von K-Dawsonit verantwortlich (Abbildung 4.26 a) [105]. Zusätzlich wird 
durch die Anwesenheit von H2O die Bildung von Kaliumhydrogencarbonat (Gleichung (2.20)) 
und Magnesiumcarbonat (Gleichung (2.18) und (2.19)) weiteres CO2 in diesem Temperatur-
bereich im Vergleich zu den Sorptionsuntersuchungen mit trockenem Gas (Abbildung 4.19)  
gebunden [140, 149]. Mit steigender Sorptionstemperatur nehmen die unterschiedlichen  
CO2-Sorptionskapazitäten mit feuchtem und trockenem Feedgas wieder ab, da insbesondere die 
schichtförmige Hydrotalcit-Kristallstruktur sowie K-Dawsonit für höhere Temperaturen nicht 
mehr existent sind. Für Sorptionstemperaturen >400 °C ist lediglich die Magnesiumcarbonat-
Phase für die erhöhte CO2-Aufnahme verantwortlich. Jedoch ergeben sich bei 20 bar Sorptions-
druck sowohl für feuchtes als auch trockenes Gas nahezu identische CO2-Sorptionskapazitäten. 
Demzufolge trägt in diesem Druckbereich die Magnesiumcarbonat-Phase bei der CO2-Sorption 
mit feuchtem Gas nicht mehr zu einer signifikanten Steigerung der CO2-Sorption bei. Die  
zugehörigen experimentell ermittelten Daten zu den Differenzen aus den  
CO2-Sorptionskapazitäten mit feuchtem und trockenem Feedgas finden sich im Anhang 6.4.5. 
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Abbildung 4.27: Differenzen aus den CO2-Sorptionskapazitäten mit feuchtem und trockenem Feedgas für  
K-dotiertes Hydrotalcit im Temperatur- und Druckbereich zwischen 200–500 °C und 20–80 bar 
 
Fazit: Die CO2-Sorptionsergebnisse bestätigen den Einsatz von Hydrotalcit zur  
CO2-Abscheidung unter Hochtemperatur- und Hochdruckbedingungen. Insbesondere durch die 
Dotierung des Hydrotalcits mit Kaliumcarbonat mittels Trockenimprägnierung und die  
Anwesenheit von Feuchtigkeit während der CO2-Sorption kann die CO2-Sorptionskapaziät 
enorm gesteigert werden. Die hauptsächlich für die Steigerung der CO2-Aufnahme verant-
wortlichen Strukturneubildungen konnten für feuchtes Gas mit Hilfe von XRD-Analysen identi-
fiziert werden. Im Vergleich zum reinen Hydrotalcit können so auch unter Hochtemperatur-
bedingungen hohe CO2-Sorptionskapazitäten erreicht werden. Für die vorgesehene Verwendung 
als Membranmaterial ist die CO2-Sorption an der Membranoberfläche ein entscheidender Faktor, 
die sich direkt auf die Permeanz und Selektivität auswirkt. Jedoch spricht ein Betriebspunkt mit 
maximaler CO2-Sorptionskapazität nicht automatisch für den Betriebspunkt mit maximaler  
Permeanz für die Membran. Mitentscheidend ist hier ebenfalls die Stärke und Bindungsart des 
sorbierten CO2 für die das CO2-Sorptionsverhalten weitere wichtige Informationen liefert. 
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4.5 Zyklische CO2-Sorption/Desorption 
Die CO2-Desorptionseigenschaften von reinem und K-dotiertem Hydrotalcit wurden wie in  
Kapitel 3.3.3 beschrieben mit Hilfe von zyklischen CO2-Sorptionsexperimenten ermittelt. Neben 
den Desorptionseigenschaften kann so gleichzeitig die Eignung der Sorbentien für eine mögliche 
Anwendungsalternative des Sorbens bei der Druckwechselsorption überprüft werden. Die  
Kalzinierungs- und Sorptionstemperatur betrug jeweils 500 °C. Die CO2-Sorption wurde bei 
80 bar, die Desorption hingegen unter atmosphärischen Bedingungen durchgeführt. Ebenso  
wurden die CO2-Sorption und Desorption sowohl mit trockenem als auch mit feuchtem Feedgas 
(20 Vol.-% H2O bei der Sorption, 15 Vol.-% H2O bei der Desorption) realisiert und so erstmals 
systematisch der Einfluss dieser Prozessgrößen auf die CO2-Desorptionscharakteristik von reinen 
und K-dotierten Hydrotalciten untersucht. 
4.5.1 Desorptionscharakteristik für reines Hydrotalcit 
In Abbildung 4.28 ist der zyklische Verlauf der CO2-Sorption an reinem Hydrotalcit für  
trockenes und feuchtes Feedgas bei der Sorption bzw. Desorption zu sehen. Bei trockenem 
Feedgas (Abbildung 4.28 a) sinkt die CO2-Kapazität von anfänglich 0,5 mol/kg auf 0,4 mol/kg 
ab und bleibt bis zum siebten Zyklus nahezu auf diesem Wert konstant. Anschließend stellt sich 
eine CO2-Kapazität zwischen 0,3 mol/kg und 0,4 mol/kg ein. Führt man die Desorption hingegen 
mit feuchtem Feedgas wie in Abbildung 4.28 b durch, ist für die ersten drei Zyklen kein Unter-
schied zu den Versuchen mit trockenem Feedgas zu erkennen. Anschließend sinkt die  
CO2-Sorptionskapazität leicht ab, bevor sie ab dem siebten Zyklus konstant zwischen 0,3 mol/kg 
und 0,4 mol/kg liegt. Verantwortlich sind hierfür möglicherweise irreversible Sorptionsprozesse, 
bei denen das CO2 insbesondere bei Temperaturen oberhalb 400 °C irreversibel gebunden wird 
[157]. Wird lediglich die Sorption mit feuchtem Feedgas durchgeführt, halbiert sich die  
CO2-Sorption vom ersten zum zweiten Zyklus von nahezu 0,6 mol/kg auf 0,3 mol/kg (Abbildung 
4.29 c). Für die weiteren Zyklen ist keine signifikante Abnahme der CO2-Sorption festzustellen, 
die sich zwischen 0,3 mol/kg und 0,4 mol/kg stabilisiert. Wird die Desorption ebenfalls mit 
feuchtem Feedgas durchgeführt, sinkt die CO2-Sorption, wie in Abbildung 4.28 d dargestellt, 
von anfänglich 0,6 mol/kg kontinuierlich mit der Zyklenanzahl bis auf ein konstantes  
CO2-Sorptionsniveau von 0,3–0,4 mol/kg ab. Eine sich konstant einstellende CO2-Kapazität nach 
einigen Zyklen wurde ebenfalls von Reddy et al. beschrieben [51]. Die Regeneration des  
Sorbens auf 90 % der ursprünglichen CO2-Kapazität mit feuchtem Feedgas bei der Sorption und 
Desorption konnte unter diesen Versuchsbedingungen jedoch nicht erreicht werden. 
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 (c) (d) 
Abbildung 4.28: Zyklische CO2-Sorption für reines Hydrotalcit mit trockenem bzw. feuchtem Feedgas  
trockenSorp/trockenDesorp (a), trockenSorp/feuchtDesorp (b), feuchtSorp/trockenDesorp (c), feucht-
Sorp/feuchtDesorp (d) 
 
Auffallend bei allen vier Versuchseinstellungen ist, dass für den ersten Sorptionszyklus die 
höchste CO2-Kapazität erreicht wird. Bei der anschließenden Desorption kann unter den vor-
herrschenden Desorptionsbedingungen (TDes = 500 °C, tDes = 1 h, siehe dazu auch Kapitel 3.3.3) 
nicht die komplette CO2-Menge desorbiert werden. Für die CO2-Sorption sind demnach  
reversible als auch irreversible Sorptionsmechanismen verantwortlich [157]. Dabei verringert 
sich mit steigender Zyklenanzahl der irreversible Anteil immer weiter, sodass sich nach etwa 
sieben Zyklen eine konstante, reversible CO2-Sorptionskapazität einstellt. Diese liegt unabhängig 
von trockenen oder feuchten Versuchseinstellungen bei etwa zwei Drittel der  
CO2-Sorptionskapazität des ersten Zyklus. Mit fortscheitender Zyklenanzahl ist demnach anzu-
nehmen, dass alle Zentren, die für die irreversible CO2-Sorption verantwortlich sind, belegt sind 
und daher CO2 lediglich an den für die CO2-Sorption reversiblen Zentren gebunden werden 
kann. Weiter ist zu beobachten, dass tendenziell mit feuchtem Feedgas eine erhöhte  
CO2-Sorption beim ersten Zyklus festzustellen ist. Jedoch sinkt für die nachfolgenden Zyklen die 
CO2-Sorptionskapazität jeweils auf dasselbe Sorptionsniveau wie für trockenes Modellgas. Im 
Gegensatz zu Reddy et al. und Martinus et al. [51, 93] ergibt die Desorption mit feuchtem  
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Feedgas keine höheren CO2-Kapazitäten im Dauerbetrieb. So wird lediglich in Kombination mit 
feuchtem Feedgas bei der Sorption ein verzögerter Abfall auf die konstante  
CO2-Sorptionskapazität beobachtet. 
4.5.2 Desorptionscharakteristik für K-dotiertes Hydrotalcit 
Die CO2-Sorptionskapazität von K-dotierten Hydrotalcit für trockenes und feuchtes Feedgas bei 
der Sorption bzw. Desorption in Abhängigkeit der Zyklenanzahl ist in Abbildung 4.29 dar-
gestellt. Für trockenes Feedgas bei der Sorption und Desorption verringert sich die  
CO2-Sorptionskapazität von 1,70 mol/kg auf 1,36 mol/kg nach dem ersten Zyklus (Abbildung 
4.29 a). Bis zum fünften Zyklus sinkt die CO2-Sorption bis auf 1,14 mol/kg und bleibt für die 
restlichen Zyklen konstant auf diesem Niveau. Zu einem ähnlichen Ergebnis kommen auch  
Hufton et al. sowie Ding und Alpay, die ebenfalls von einer anfänglichen Abnahme der  
CO2-Sorption und einer konstanten Arbeitssorptionskapazität nach zehn Zyklen berichten  
[49, 94, 155]. Führt man die Desorption mit feuchtem Feedgas durch, sinkt die CO2-Kapazität 
bis zum dritten Zyklus annähernd linear auf 1,38 mol/kg ab und bleibt anschließend für die rest-
lichen Zyklen konstant (Abbildung 4.29 b). Feuchtigkeit während der Desorption führt demnach 
zu höheren CO2-Sorptionswerten (+ 0,24 mol/kg) im Dauerbetrieb. Die in der Literatur nahezu 
vollständige Regeneration des K-dotierten Hydrotalcits mit feuchtem Feedgas bei der Desorption 
wird hier jedoch nicht erreicht [49, 102, 145]. Dies ist vermutlich auf das hohe Temperatur-
niveau (500 °C) der zyklischen Untersuchungen zurückzuführen, da in diesem Temperatur-
bereich CO2 vermehrt durch irreversible Chemisorption gebunden wird [157]. 
Durch Anwesenheit von Feuchtigkeit während der CO2-Sorption wird, wie auch schon in  
Kapitel 4.4 gezeigt, die CO2-Sorptionskapazität gesteigert (Abbildung 4.29 c, d). Die  
CO2-Sorptionskapazität fällt dabei von anfänglich 3 mol/kg auf 2 mol/kg nach dem vierten  
Zyklus ab. Für weitere Zyklen ist keine Veränderung der CO2-Kapazität mehr festzustellen. Ein 
Absinken der Arbeitssorptionskapazität unter die CO2-Kapazität mit trockenem Feedgas bei der 
Sorption (Abbildung 4.29 a, b), wie von Hufton et al. beschrieben, wird hier nicht beobachtet 
[94]. Wird zusätzlich die Desorption mit feuchtem Gas durchgeführt (Abbildung 4.29 d), hat dies 
auf die zyklische CO2-Sorptionsbeladung und die Arbeitssorptionskapazität, im Gegensatz zur 
Sorption mit trockenem Feedgas (Abbildung 4.29 a, b), keinen weiteren Einfluss.  
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(a) (b) 
  
(c) (d) 
Abbildung 4.29: Zyklische CO2-Sorption für K-dotiertes Hydrotalcit mit trockenem bzw. feuchtem Feedgas,  
trockenSorp/trockenDesorp (a), trockenSorp/feuchtDesorp (b), feuchtSorp/trockenDesorp (c), feucht-
Sorp/feuchtDesorp (d) 
 
Wie schon beim reinen Hydrotalcit beobachtet, sinkt auch für K-dotiertes Hydrotalcit die  
CO2-Sorptionskapazität zu Beginn mit der Zyklenanzahl ab. Spätesten nach dem fünften Zyklus 
stellt sich jedoch für weitere Zyklen eine konstante Arbeitssorptionskapazität ein. Diese liegt 
wiederum auf zwei Drittel des anfänglichen Sorptionsniveaus. Eine Ausnahme stellt die trockene 
Sorption und feuchte Desorption (Abbildung 4.29 b) dar. Die Arbeitssorptionskapazität liegt hier 
bei 75 % im Vergleich zum ersten Sorptionszyklus. In der Literatur wird unter diesen feuchten 
Bedingungen entweder von keiner [151] oder von einer geringen (12 % [49], 8 % [139])  
Degradation des Hydrotalcit-Sorbens bei Temperaturen von 400 °C berichtet. Jedoch nimmt die 
Basizität des Sorbens mit der Temperatur zu und begünstigt damit die irreversible Chemisorption 
von CO2. Ding und Alpay berichten für Temperaturen von 485 °C von einem Absinken der 
Sorptionskapazität um 25 % nach acht Zyklen [49]. Auch bei K-dotiertem Hydrotalcit ist  
erkennbar, dass sich der Sorptionsanteil aus einem reversiblen und irreversiblen Anteil  
zusammensetzt [139, 146]. Letzterer sinkt mit der Zyklenanzahl immer weiter ab. Für die  
Arbeitssorptionskapazität sind dann nur noch die reversiblen Sorptionsanteile maßgeblich. 
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Fazit: Die systematische Parametervariation der zyklischen CO2-Sorptionsexperimente zeigt, 
dass eine stabile Regeneration des Sorbens allein durch Druckabsenkung bzw. Änderung der 
Gaszusammensetzung möglich ist. Erhöhte Temperaturen für die Regeneration, wie sie in der 
Regel für alternative CO2-Hochtemperatursorbentien notwendig sind, werden hier nicht benötigt. 
Für die Anwendung als Membranwerkstoff bedeutet dies, dass die Hydrotalcit-Membran auf 
einem konstanten Temperaturniveau betrieben werden kann, ohne dabei die sorptiven Ober-
flächenprozesse der Hydrotalcit-Membran negativ zu beeinflussen. 
4.6 Charakterisierung der Membranen 
Im Folgenden werden die synthetisierten Komposit-Membranen charakterisiert und auf ihre 
Permeanzen und Selektivitäten gegenüber ausgewählten Prüfgasen untersucht. Dazu wurden die 
in Kapitel 3.2.1 beschriebenen Aluminiumoxid-Substrate auf verschiedenen Syntheserouten 
(Kapitel 3.2) mit Hydrotalcit beschichtet. Anhand der Membrananalysen mittels REM-
Aufnahmen, XRD-Analysen sowie Permeationsmessungen mit der Druckanstiegsmethode  
(Kapitel 3.4.3) im Membran-Teststand (Kapitel 3.4) erfolgte für jede Syntheseroute eine  
Bewertung hinsichtlich Membrangüte und Optimierungspotenzial mit dem Ziel, dichte  
Hydrotalcit-Membranen zur selektiven CO2-Abscheidung zu synthetisieren. 
4.6.1 Charakterisierung der Substrate 
Die Permeanz der verwendeten Substrate mit den mittleren Porengrößen 2,0 µm, 0,2 µm und 
7 nm (Kapitel 3.2.1) wurde mit dem in Kapitel 3.4 beschriebenen Membran-Teststand für  
Stickstoff bei Raumtemperatur (25 °C) ermittelt. Somit erhält man eine Referenzgröße für die 
Hydrotalcit-Membranen. Die nach Gleichung (3.9) ermittelten Permeanzen sind für die unter-
schiedlichen Porendurchmesser in Tabelle 4.6 zu sehen. Mit abnehmendem Porendurchmesser 
sinkt die Permeanz von 2,08·10-5 mol/(m2·s·Pa) für das Substrat mit 2 μm Poren auf  
1,49·10-5 mol/(m2·s·Pa) für das Substrat mit 7 nm Poren ab. 
 
Tabelle 4.6:  Permeanz der Substrate mit Porengrößen von 2,0 µm, 0,2 µm und 7 nm für Stickstoff bei 25 °C 
Porendurchmesser / nm Permeanz / mol/(m2·s·Pa) 
2000 2,08·10-5 
200 1,94·10-5 
7 1,49·10-5 
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Der Schichtaufbau des Substrats mit Porendurchmesser 7 nm ist in Abbildung 3.4 zu sehen.  
Abbildung 4.30 zeigt das zugehörige Diffraktogramm. Dabei konnten neben den bekannten 
Schichten aus Al2O3 (Grundschicht mit 2 μm bzw. Zwischenschicht mit 0,2 μm Poren-
durchmesser) und MgAl2O3 (Trennschicht mit 7 nm Porendurchmesser) auch ZrO2 nachge-
wiesen werden. Laut Datenblatt der Substrate werden Substratschichten mit einer mittleren  
Porengröße von 60 nm aus ZrO2 synthetisiert (Tabelle 4.7) [265]. Vermutlich wurde diese 
Schicht auf die Zwischenschicht mit einem mittleren Porendurchmesser von 0,2 μm aufgebracht 
und dient als Trägerschicht für die aktive Trennschicht mit 7 nm Porendurchmessern. Unter dem 
Mikroskop (REM) war diese Schicht jedoch nicht eindeutig zu identifizieren (Abbildung 3.4). 
 
 
Abbildung 4.30: Diffraktogramm eines Substrats mit Porendurchmessern von 7 nm 
 
Tabelle 4.7:  Auszug aus dem Produktdatenblatt der keramischen Filter KERAFIL®; nach [265] 
KERAFIL 
Keramische Filter 
Mikrofiltration Ultrafiltration 
Mittlerer Porendurch-
messer 
2,0 μm 0,5 μm 0,2 μm 60 nm 30 nm 7 nm 
Material Al2O3 Al2O3 Al2O3 ZrO2 TiO2 MgAl2O3 
 
4.6.2 Membransynthese über die Fällungs-Route 
In Abbildung 4.31 ist eine Hydrotalcit-Membran auf einem Substrat mit mittlerem Poren-
durchmesser von 0,2 μm zu sehen. Die Synthese erfolgte über die Fällungs-Route bei niedriger 
Übersättigung. Nach einer Fällungszeit von 1 h wurde das Substrat für 10 s in die Suspension 
eingetaucht. Die Draufsicht auf die Membranoberfläche ist in Abbildung 4.31 a zu sehen. Es 
zeigt sich, dass die Membran komplett mit gefälltem Hydrotalcit beschichtet ist. Allerdings ist 
die Oberflächenstruktur in vielen Bereichen sehr inhomogen und mit Poren und Rissen  
4 Ergebnisse und Diskussion  
119 
durchzogen. Im Schnittbild (Abbildung 4.31 b) ist die Grenzfläche zwischen dem Substrat und 
der Membranschicht zu erkennen. Die abgeschiedene Schicht ist etwa 60 μm dick. Die poröse 
Zusammensetzung der Membranschicht wird in dieser Darstellung besonders deutlich. Die  
größten Poren übersteigen die des Substrats um ein Vielfaches. Die für die Hydrotalcit-Kristalle 
typische Plättchenform (Abbildung 4.3) ist lediglich im vergrößerten Bildausschnitt in  
Abbildung 4.31 b zu erkennen. 
 
  
(a) (b) 
Abbildung 4.31: REM-Aufnahme einer Hydrotalcit-Membran auf einem Substrat mit mittlerem Porendurchmesser 
von 0,2 μm über die Fällungs-Route, Draufsicht (a) und Schnittbild (b) 
 
Allerdings konnte mit XRD-Analysen Hydrotalcit in der abgeschiedenen Schicht nicht identi-
fiziert werden (Abbildung 4.32 a). Dies liegt möglicherweise daran, dass die Kristallschicht noch 
nicht mit bi-destilliertem Wasser nach der Fällungsreaktion ausgewaschen wurde, wie es für die 
vollständige Hydrotalcit-Synthese nötig ist (Kapitel 2.4.7.1 und 3.2.3). Bei diesem Wasch-
vorgang wurde die abgeschiedene Schicht vom Substrat abgelöst und war anschließend nicht 
mehr vorhanden. Dies war sowohl für Schichten im feuchten Zustand unmittelbar nach der 
Tauchbeschichtung als auch für getrocknete Schichten festzustellen. Die geringen Haftkräfte 
zwischen Substrat und gefällten Kristallen resultieren womöglich aus der langen Fällungszeit vor 
dem Beschichtungsprozess. Dabei war die Keimbildung der Hydrotalcitkristalle bereits  
abgeschlossen, bevor diese in Kontakt mit dem Substrat treten konnten. Ein direktes Aufwachsen 
der Kristalle auf der Substratoberfläche war somit nicht gegeben. Um möglicherweise das  
Kristallwachstum auf der Substratoberfläche zu fördern bzw. die Haftkräfte der beiden Schichten 
zu erhöhen, wurde das Substrat zuerst für 30 min in die Natriumcarbonat-Lösung eingelegt  
(Kapitel 3.2.3). Das Substrat blieb auch während der anschließenden Fällungsreaktion durch 
Zugabe der Metallnitrat-Lösung in der Lösung platziert. Allerdings brachte diese Verfahrens-
variante bezüglich Haftung und Morphologie keine Verbesserung ein. Ebenso wenig hatten die 
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Variationen der Eintauchzeit von 10 s bis 1 h keinen Einfluss auf die Morphologie und  
Schichtdicke. Lediglich aus der Syntheseroute mit hoher Übersättigung (Kapitel 3.2.3) gingen 
dickere Schichten hervor. Nach Gleichung (2.37) ist hierfür die höhere Viskosität dieser  
Suspensionen für die erhöhte Schichtdicke die Hauptursache.  
 
  
(a) (b) 
Abbildung 4.32: Diffraktogramm der synthetisierten Membran (Fällung bei niedriger Übersättigung) (a), des  
Filtrats nach dem Waschvorgang mit bi-destilliertem Wasser (b) 
 
Um Handhabungsfehler während der Synthese auszuschließen wurde im Anschluss an den  
Beschichtungsprozess die Suspension gefiltert und das Filtrat mehrfach mit bi-destilliertem  
Wasser ausgewaschen, bis das Waschwasser einen neutralen pH-Wert aufwies. Abbildung 4.32 b 
zeigt das Diffraktogramm des im Ofen getrockneten und im Mörser vermahlenen Hydrotalcits. 
Die XRD-Analyse zeigt durch die beiden ersten charakteristischen Peaks bei 11,4 ° und bei 
22,8 ° die erfolgreiche Hydrotalcit-Synthese. Die plättchenförmigen Hydrotalcit-Kristalle sind in 
Abbildung 4.33 in zwei Vergrößerungsstufen dargestellt. Die Agglomerate besitzen einen 
Durchmesser von etwa 10 μm (Abbildung 4.33 a). 
 
 
 
(a) (b) 
Abbildung 4.33: REM-Aufnahme der synthetisierten Hydrotalcitkristalle nach Trocknung im Ofen und  
Zerkleinerung im Mörser 
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Die typischen Hydrotalcit-Kristalle sind in Abbildung 4.33 b zu erkennen und zu einem kugel-
förmigen Gerüst verwachsen. Die nanoskalige Partikelgröße ist auf die geringe Kristallisations-
zeit (1 h) der Suspension zurückzuführen. Auf der Abbildung sind weitere Agglomerate zu  
erkennen. Dabei handelt es sich um Nitratreste, die beim Waschvorgang nicht vollständig  
entfernt wurden. 
Die Permeanzen der Membranen wurden mit Stickstoff bei einer Temperatur von 25 °C  
bestimmt, um zuerst die Dichtheit der Membranen zu überprüfen. Der Differenzdruck betrug zu 
Beginn der Messung 1 bar. Dazu wurde das Membranmodul zuerst mit Stickstoff gespült und 
anschließend der Druck im Feedvolumen konstant auf 2 bar (absolut) eingestellt. In  
Abbildung 4.34 a ist der zeitliche Druckanstieg für den Permeatraum für die mit der Fällungs-
Route beschichteten Substrate mit mittlerem Porendurchmesser von 2 μm und 7 nm dargestellt.  
 
 
  
Porendurchmesser 
Substrat / nm 
Permeanz / 
mol/(m2·s·Pa) 
2000 1,66·10-6 
7 1,20·10-6 
 
(a) (b) 
Abbildung 4.34: Zeitlicher Druckanstieg im Permeatraum der synthetisierten Membranen über die Fällungs-Route 
auf Substraten mit mittlerem Porendurchmesser von 2 μm und 7 nm bei 25 °C 
 
Nach einem anfänglich nahezu linearen Druckanstieg (0–12 s) verringert sich die Steigung  
aufgrund der sinkenden Druckdifferenz zwischen Feed- und Permeatraum. Der Druckanstieg der 
Membranen mit 7 nm Substraten ist im Vergleich zu den Membranen mit 2 μm Substraten auf-
grund der geringeren Porendurchmesser verzögert. Nach Gleichung (3.9) ergibt sich für die 
Membran mit 7 nm Substrat eine Permeanz von 1,20·10-6 mol/(m2·s·Pa), für die Membran mit 
2 μm Substrat eine Permeanz von 1,66·10-6 mol/(m2·s·Pa) (Abbildung 4.34 b). Die Permeanzen 
sind im Vergleich zu den reinen Substraten (Tabelle 4.6) um eine Größenordnung geringer. Wie 
aus den REM-Aufnahmen (Abbildung 4.33) ersichtlich, muss von einer porösen bzw. defekten 
Membranschicht ausgegangen werden. Der Transportmechanismus der Gasmoleküle durch die 
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Membran beruht demnach auf dem viskosen Fluss (Kapitel 2.5.5.1). Eine selektive Trennung 
von Gasgemischen ist daher mit diesen Membranen nicht möglich. Aus diesem Grund wurde auf 
weitere Untersuchungen bei höheren Temperaturen und mit anderen Gasen verzichtet. 
Fazit: Die Membransynthese über die Fällungs-Route ist eine einfache Methode Komposit-
Membranen auf Al2O3-Trägern herzustellen. Jedoch weisen die Membranschichten noch eine 
hohe Porosität, Defekte (Risse, Löcher) und Inhomogenitäten auf. Zwar konnten die Permea-
bilitäten im Vergleich zum reinen Substrat um eine Größenordnung gesenkt werden, ein signifi-
kanter Verschluss der Poren des Substrats mit Hydrotalcit war jedoch nicht zu erkennen. Ein 
entscheidender Punkt ist die schlechte Haftung des abgeschiedenen Films auf den Substraten, der 
beim Auswaschen der Nitratrückstände mit bi-destilliertem Wasser von der Substratoberfläche 
heruntergespült wurde. Somit konnten lediglich die Membranen vor diesem letzten Synthese-
schritt charakterisiert werden, bei denen die Hydrotalcit-Synthese noch nicht vollständig  
abgeschlossen war. Optimierungen der Membranschicht hinsichtlich Kristallinität und  
Homogenität der Hydrotalcit-Kristalle können etwa durch längere Fällungszeiten oder Tempera-
turvariationen durchgeführt werden, die beschriebene Grundproblematik können sie jedoch nicht 
lösen. Daher wurden weitere Optimierungsarbeiten für diese Syntheseroute nicht weiter verfolgt. 
4.6.3 Membransynthese mit der Harnstoff-Hydrolyse 
Die Oberfläche eines beschichteten Al2O3-Substrats nach dem Harnstoff-Hydrolyse-Verfahren 
(Kapitel 3.2.4) ist in Abbildung 4.35 zu sehen. Die Synthese erfolgte auf einem Al2O3-Träger mit 
einem mittleren Porendurchmesser von 2 μm. Die plättchenförmigen, sechseckigen Hydrotalcit-
kristalle bedecken die Substratoberfläche zu etwa einem Drittel. Im Gegensatz zur Membran-
synthese über die Fällungs-Route (Kapitel 4.6.2) hafteten die Hydrotalcit-Kristalle jedoch auch 
nach Nitratentfernung und anschließender Trocknung auf dem Substrat, sodass alle Syntheseteil-
schritte des Harnstoff-Hydrolyse-Verfahrens durchgeführt werden konnten. 
 
 
Abbildung 4.35: Draufsicht (REM-Aufnahme) auf ein Substrat mit mittlerem Porendurchmesser von 2 μm nach 
Beschichten mittels Harnstoff-Hydrolyse-Verfahren 
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Ein Hauptgrund für den geringen Bedeckungsgrad der Substratoberfläche liegt in der homogenen 
Verteilung der zur Kristallbildung nötigen Ionen (Mg2+, Al3+, CO32-, OH-) im Autoklaven. Zwar 
dient die Substratoberfläche selbst als potentielle Quelle zur Keimbildung, jedoch findet das 
Kristallwachstum gleichzeitig überall in der Lösung statt. Der überwiegende Anteil der  
Hydrotalcitkristalle sedimentiert deswegen unmittelbar auf den Behälterboden (Abbildung 4.36). 
Nur ein geringer Teil wächst direkt auf der Substratoberfläche auf. Längere Hydrolyse-Zeiten, 
Wiederholungen der Synthese mit bereits beschichteten Substraten und die Verwendung von 
Substraten mit geringeren Porendurchmessern (7 nm, 0,2 μm) führten zu keinem höheren  
Bedeckungsgrad. Somit waren für diese Membranen keine wesentlichen Änderungen der  
Permeabilität und Selektivität im Vergleich zu den reinen Substraten zu erwarten. Daher wurde 
auf eine Charakterisierung der Membranen im Membranprüfstand verzichtet. 
 
 
Abbildung 4.36: Sedimentierte Hydrotalcit-Kristalle nach der Harnstoff-Hydrolyse (Blick von oben in den  
Autoklaven) 
 
Fazit: Mit der Harnstoff-Hydrolyse ist es möglich, Al2O3-Substrate zu beschichten. Die Hydro-
talcitkristalle wachsen auf der Substratoberfläche auf und bilden guthaftende Schichten, die auch 
bei der Nitratentfernung nicht zerstört werden. Jedoch gelang es nicht, geschlossene Hydrotalcit-
Membranen zu synthetisieren. Aufbauend auf diesen Ergebnissen wurde das Verfahren  
optimiert, um eine vollständige Bedeckung der Substratoberfläche mit Hydrotalcit-Kristallen zu 
erreichen. 
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4.6.4 Membransynthese mit der Harnstoff-Hydrolyse auf γ-Al2O3 beschichteten 
Substraten 
Die α-Al2O3-Träger wurden bei den folgenden Membransynthesen zusätzlich mit γ-Al2O3  
beschichtet (Kapitel 3.2.4). Das metastabile und deutlich reaktivere γ-Al2O3 dient hier als  
Präkursor für die Hydrotalcit-Synthese und dient bei dessen Bildung als Al-Ionenquelle. Somit 
wachsen die Hydrotalcit-Kristalle zu einer geschlossenen Membranschicht direkt auf der  
Substratoberfläche auf und steigern den Bedeckungsgrad merklich. 
4.6.4.1 Charakterisierung der γ-Al2O3-Beschichtung 
Abbildung 4.37 zeigt das Schnittbild eines mit γ-Al2O3 beschichteten Substrats mit 7 nm  
mittlerem Porendurchmesser. Die Schicht wurde mit dem Sol-Gel-Verfahren (Kapitel 3.2.4)  
aufgebracht. Im Schnittbild ist die homogen aufgesinterte γ-Al2O3-Schicht gut zu erkennen. Sie 
ist ca. 1 μm dick und bedeckt die Substratoberfläche homogen. Bei den Substraten mit 0,2 μm 
und 2 μm Porendurchmesser konnte die Schicht aufgrund der größeren Porosität nicht durch-
gängig und defektfrei aufgetragen werden. Daher wurden lediglich Membranen mit 7 nm Poren-
durchmesser für diese Syntheseroute verwendet. 
 
 
Abbildung 4.37: Schnittbilds eines Substrats mit 7 nm Porendurchmesser und zusätzlicher γ-Al2O3-Beschichtung 
 
4.6.4.2 Permeanz der γ-Al2O3-beschichteten Substrate 
Der Einfluss der γ-Al2O3-Schicht auf die Permeanz des Substrats wurde mit Stickstoff bzw.  
Kohlendioxid bestimmt. Die Druckdifferenz zwischen Feed- und Permeatvolumen betrug zu 
Beginn der Messung 1 bar bei einer Temperatur von 25 °C. Der zeitliche Druckanstieg im  
Permeatraum ist in Abbildung 4.38 a zu sehen. Der Druck im Permeatvolumen steigt für  
Kohlendioxid schneller an. Nach Gleichung (3.9) ergibt sich für CO2  
(LCO2 = 9,28·10-7 mol/(m2·s·Pa)) im Vergleich zu Stickstoff (LN2 = 7,07·10-7 mol/(m2·s·Pa)) eine 
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leicht höhere Permeanz. Vergleicht man die Permeanz mit dem unbeschichteten Substrat 
(Tabelle 4.6), hat sich die Permeanz um mehr als eine Größenordnung verringert. Die γ-Al2O3-
Schicht bewirkt somit noch einmal eine Verringerung des mittleren Porendurchmessers der  
aktiven Trennschicht, sodass von Porendurchmessern kleiner als 7 nm ausgegangen werden 
kann.  
 
 
  
Prüfgas Permeanz / 
mol/(m2·s·Pa) 
N2 7,07·10-7 
CO2 9,28·10-7 
 
(a) (b) 
Abbildung 4.38: Zeitlicher Druckanstieg im Permeatraum (a) und Permeanz (b) der Substrate mit 7 nm Poren-
durchmesser und γ-Al2O3-Beschichtung für N2 und CO2 bei 25 °C 
 
4.6.4.3 Synthese und Charakterisierung der Hydrotalcit-Membran auf einem γ-Al2O3-
Substrat 
Bei der folgenden Membranherstellung diente die γ-Al2O3-Beschichtung selbst als Aluminium-
quelle für die Hydrotalcit-Synthese, während die weiteren Ionen (Mg2+, CO32-, OH-) in Lösung 
im Autoklaven vorlagen. Nach der Harnstoff-Hydrolyse betrug der pH-Wert der Lösung 9, 
wodurch auf eine vollständige Hydrolyse des Harnstoffs geschlossen werden kann  
(Kapitel 2.4.7.2). Die synthetisierte Membran ist in Abbildung 4.39 zu sehen. In der Draufsicht 
(Abbildung 4.39 a) ist zu erkennen, dass die komplette Substratoberfläche mit plättchenförmigen 
Hydrotalcit-Kristallen bedeckt ist. Die Plättchen sind überwiegend vertikal (in z-Richtung) auf 
der Oberfläche angeordnet. Eine einheitliche Orientierung in x/y-Richtung ist nicht  
auszumachen. 
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(a) (b) 
Abbildung 4.39: Draufsicht (a) und Schnittbild (b) einer Hydrotalcit-Membran auf einem γ-Al2O3-beschichteten 
Substrat mit 7 nm mittlerem Porendurchmesser nach der Harnstoff-Hydrolyse 
 
In Abbildung 4.39 b wird deutlich, dass die Hydrotalcit-Schicht etwa 2,5 μm dick ist. Dies  
entspricht dem Durchmesser der Plättchen. Die Kristalle sind direkt auf der Substratoberfläche 
aufgewachsen und bilden eine gut haftende Hydrotalcit-Membran. Eine scharfe Phasengrenze, 
wie bei den ausgefällten Hydrotalcit-Membranen (Kapitel 4.6.2), ist hier nicht mehr sichtbar. 
Zudem ist auch die zuvor aufgebrachte γ-Al2O3-Schicht nicht mehr zu erkennen, da sie als  
Al-Ionenquelle für die Hydrotalcitkristalle diente. Dass es sich bei den synthetisierten Kristallen 
auch tatsächlich um Hydrotalcit handelt, wurde durch XRD-Analysen bestätigt. Abbildung 4.40 
zeigt das zugehörige Diffraktogramm. Wie bereits in Kapitel 4.6.1 beschrieben, resultieren die 
Aluminium- und Zirkonoxid-Peaks aus dem keramischen Substrat (Kapitel 3.2.1).  
 
 
Abbildung 4.40: Diffraktogramm einer Hydrotalcit-Membran auf einem γ-Al2O3-beschichteten Substrat mit 7 nm 
mittlerem Porendurchmesser, synthetisiert mit dem Harnstoff-Hydrolyseverfahren  
 
 
 
x 
y 
4 Ergebnisse und Diskussion  
127 
4.6.4.4 Permeanz und Selektivität der Hydrotalcit-Membran auf einem γ-Al2O3-Substrat 
An den Hydrotalcit-Membranen wurden mit den Prüfgasen N2, CO2, CO, H2 im Temperatur-
bereich von 25 °C bis 500 °C Permeat-Tests durchgeführt. Die Kalzinierung der Membranen 
erfolgte wie in Kapitel 3.4.4 beschrieben für mindestens 14 h unter N2-Atmosphäre auf dem 
identischen Temperaturniveau wie die anschließenden Permeanz-Tests. Die Druckdifferenz  
zwischen Feed- und Permeatraum vor Versuchsbeginn betrug jeweils 1 bar, wobei im Feedraum 
ein absoluter Druck von 2 bar aufgegeben wurde. Abbildung 4.41 zeigt den zeitlichen Druck-
anstieg im Permeatraum für die jeweiligen Prüfgase für die Temperaturen T = 25 °C, 200 °C, 
350 °C und 500 °C. Die Messdaten basieren auf Mittelwerten von vier verschiedenen  
Membranen. Dabei sind insbesondere die unterschiedlichen Skalierungen der Zeitachse zu  
beachten.  
 
 
 
(a) (b) 
 
 
(c)  (d) 
Abbildung 4.41: Zeitlicher Druckanstieg im Permeatraum der Hydrotalcit-Membranen auf γ-Al2O3-Substraten für 
die Prüfgase N2, CO2, CO, H2 bei konstanter Temperatur T = 25 °C (a), T = 200 °C (b), T = 350 °C 
(c), T = 500 °C (d) 
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Es wird deutlich, dass H2 für jedes Temperaturniveau jeweils den schnellsten Druckanstieg be-
wirkt, gefolgt von CO und N2, die nahezu identische Druckverläufe aufweisen. Für CO2 hinge-
gen haben die Membranen die niedrigste Permeabilität, mit Ausnahme der Versuchsreihe bei 
350 °C (Abbildung 4.41 c), bei der N2 die geringste Permeabilität besitzt. Letzteres Phänomen 
geht vermutlich auf die gesteigerte CO2-Permeabilität an diesem Betriebspunkt aufgrund Lö-
sungs-Diffusion zurück. Beim Vergleich der Diagramme wird ersichtlich, dass mit steigender 
Temperatur der Druckanstieg der jeweiligen Gase beschleunigt erfolgt. Eine zunehmende Per-
meanz für höhere Temperaturen kann daraus alleine jedoch noch nicht abgeleitet werden, da 
nach dem idealen Gasgesetz (Gleichung (3.5)) in einem gleichbleibenden Volumen eine identi-
sche Molekülanzahl mit steigender Temperatur ebenfalls einen Druckanstieg zur Folge hat.  
Die abgeleiteten Permeanzen aus den Druckanstiegskurven sind für die Einzelgase in Abhängig-
keit der Temperatur in Abbildung 4.42 dargestellt. Der Verlauf der Permeanzen mit steigender 
Temperatur ist für alle Gase nahezu identisch, jedoch ist die bevorzugte Permeation des Wasser-
stoffs im Vergleich zu den anderen Gasen zu erkennen.  
 
 
Abbildung 4.42: Permeanzen der Hydrotalcit-Membranen auf γ-Al2O3-Substraten für die Prüfgase N2, CO2, CO, H2 
im Temperaturbereich 25–500 °C 
 
Auffallend ist, dass die Permeanzen bis zu Temperaturen von 200 °C nahezu konstant bleiben. 
Mit Ausnahme des Wasserstoffs steigen diese bei einer Temperatur von 350 °C nur gering an. 
Ein weiterer Anstieg ab 350 °C ist bei Temperaturen von 500 °C zu beobachten. Dieser lässt sich 
mit dem Zusammenbruch der Hydrotalcit-Struktur für das Mg/Al-System und der daraus resul-
tierenden Porenstruktur in der Membranschicht bei Temperaturen von über 350 °C begründen  
(Kapitel 2.4.2 und 4.1.1).  
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Als Transportmechanismus durch die Membran lässt sich überwiegend eine Kombination aus 
viskosem Fluss und Knudsen-Diffusion feststellen. Für letztere sind Poren in der Größenordnung 
der mittleren freien Weglänge der Gasmoleküle verantwortlich. Dies zeigt sich durch die  
Anordnung der Permeanzen der einzelnen Gase nach der molaren Masse (MCO2 = 44 mol/kg, 
MN2 = MCO = 28 mol/kg, MH2 = 1 mol/kg), die für die Knudsen-Diffusion (j ~ 1/M1/2, 
Gleichung (2.32)) charakteristisch ist. Dieser Effekt wird jedoch durch die Existenz von  
größeren Poren (Kn << 1) überlagert. Nach Gleichung (2.31) ergeben sich für diese Poren  
sinkende Permeanzen mit steigender Temperatur (j ~ 1/T). Gleichzeitig ergeben sich mit  
steigender Temperatur immer größere Poren durch den Strukturzusammenbruch. Durch den 
quadratischen Einfluss des Porendurchmessers auf den Fluss (j ~ d²) steigen demnach die  
Permeanzen mit der Temperatur an. Zudem verringert sich das spezifische Volumen der  
Hydrotalcit-Struktur in Richtung (Teil)Spinell bei höheren Temperaturen (Tabelle 2.4). Diese 
Volumenabnahme führt zu dünneren Membranschichten und somit ebenfalls zu höheren  
Permeanzen bei höheren Temperaturen.  
 
  
(a) (b) 
  
(c) (d) 
Abbildung 4.43: REM-Aufnahme der Draufsicht (a) und des Schnittbilds (b) einer Hydrotalcit-Membran auf einem 
γ-Al2O3-beschichteten Substrat mit mittlerem Porendurchmesser von 7 nm nach der Harnstoff-
Hydrolyse und nach Kalzinierung bei 500 °C Draufsicht (c) und Schnittbild (d) 
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In den REM-Aufnahmen der Membranen sind die geometrischen Veränderungen nach der  
Temperaturbehandlung bei 500 °C jedoch nicht auszumachen (Abbildung 4.43). Im Gegenzug 
kann für Temperaturen bis 350 °C von einer weitestgehend intakten Membranstruktur ausge-
gangen werden. Im Vergleich zu den Permeanzen des γ-Al2O3-Substrats (Abbildung 4.38)  
verringerten sich die Permeanzen der synthetisierten Hydrotalcit-Membran bei 25 °C um etwa 
3/4 auf 2,59·10-7 mol/(m2·s·Pa) für N2 und 2,14·10-7 mol/(m2·s·Pa) für CO2. 
Die idealen Selektivitäten der CO2-Gaspaarungen lassen sich aus den Permeanzen in Abbildung 
4.42 nach Gleichung (3.11) berechnen und sind in Abbildung 4.44 zu sehen. Zum Vergleich sind 
in den Diagrammen zusätzlich die berechneten Knudsen-Selektivitäten (Gleichung (2.33))‚ 
aufgetragen. Die Selektivitäten von CO2 und N2 (Abbildung 4.44 a) liegen bei Raumtemperatur 
und bei 200 °C mit 0,83 leicht über der Knudsen-Selektivität (0,80). Bei 350 °C steigt die  
Selektivität deutlich auf 1,31 an. Hier zeigt sich neben der Knudsen-Diffusion zusätzlich die  
Lösungs-Diffusion von CO2 durch die Membran, was sich in einer bevorzugten Permeanz von 
CO2 im Vergleich zu N2 auswirkt. Wie in Kapitel 4.3.1 diskutiert, ergibt sich für diesen  
Temperaturbereich ein sprunghafter Anstieg der CO2-Sorptionskapazität für reines Hydrotalcit, 
die Grundvoraussetzung für den Transport durch Lösungs-Diffusion ist. Bei 500 °C sind die  
beiden Transportmechanismen ebenfalls noch existent. Die Selektivität liegt mit 0,91 immer 
noch über der Knudsen-Selektivität. Aufgrund des Zerfalls der Schichtstruktur von Hydrotalcit 
in diesem Temperaturbereich (Kapitel 2.4.2) und der daraus resultierenden größeren Porosität 
wird die Lösungs-Diffusion durch die Transportmechanismen Knudsen-Diffusion und viskoser 
Fluss überlagert. Die Selektivitäten für die Gaspaarung CO2/H2 sind in Abbildung 4.44 b zu  
sehen. Die Selektivitäten steigen mit steigender Temperatur von 0,27 bei Raumtemperatur auf 
0,43 bei 500 °C an und liegen damit im kompletten Temperaturbereich über der Knudsen-
Selektivität (0,21). Neben der Knudsen-Diffusion ist hier wiederum ein gesteigerter  
CO2-Transport durch Lösungs-Diffusion zu erkennen. Ein bevorzugter CO2-Transport durch die 
Hydrotalcit-Membran ist aufgrund der guten Permeationseigenschaften von Wasserstoff durch 
die poröse Hydrotalcit-Membran nicht zu beobachten. Für CO2/CO ergeben sich bei Raum-
temperatur (0,81) und 200 °C (0,77) ebenfalls Selektivitäten im Bereich der Knudsen-Selektivität 
(0,80). Dies bestätigt wiederum die mikroporöse Membranstruktur. Bei 500 °C ist erneut durch 
die aktivierte Hydrotalcit-Membran ein gesteigerter CO2-Transport zu beobachten. Für die abfal-
lende Selektivität bei 350 °C auf 0,68 konnte bis zum Abschluss dieser Arbeit keine eindeutige 
Ursache gefunden werden. Möglicherweise ist dieser Effekt auf schwankende Membran-
qualitäten zurückzuführen. Besonders bei diesem Betriebspunkt wurden bei den vier  
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untersuchten Membranen schwankende Selektivitäten beobachtet, die je nach Membranqualität 
auch teilweise im Bereich der Knudsen-Selektivität lagen. 
 
 
 
(a) (b) 
 
 
(c)  
Abbildung 4.44: Selektivitäten der Hydrotalcit-Membranen auf γ-Al2O3-Substraten für die Prüfgase CO2/N2, 
CO2/H2, CO2/CO im Temperaturbereich 25–500 °C 
 
Fazit: Mit Hilfe der γ-Al2O3-Beschichtung auf den Al2O3-Substraten ist es möglich, eine  
geschlossene Hydrotalcit-Membran auf der Substratoberfläche zu synthetisieren. Die plättchen-
förmigen Hydrotalcit-Kristalle stehen senkrecht auf dem Substrat und sind fest auf dem Substrat 
aufgewachsen. Die Poren des Substrats konnten überwiegend durch die Hydrotalcit-
Beschichtung geschlossen werden, was durch die verringerten Permeanzen (von  
1,49·10-5 mol/(m2·s·Pa) auf 2,59·10-7 mol/(m2·s·Pa) für N2 bei T = 25 °C) im Vergleich zu den 
unbehandelten Al2O3-Substraten zu erkennen ist. Die Hydrotalcit-Membranen sind bis zu  
Temperaturen von 350 °C weitestgehend stabil. Bei Temperaturen von 500 °C steigt jedoch  
aufgrund des Zusammenbruchs des schichtförmigen Aufbaus der Hydrotalcit-Struktur und  
Abnahme der Membrandicke die Permeation an. Die idealen Selektivitäten der  
CO2-Gaspaarungen liegen überwiegend leicht über den Knudsen-Selektivitäten. Demnach tritt zu 
der Knudsen-Diffusion ein zusätzlicher CO2-Transport durch Lösungs-Diffusion auf. Besonders 
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deutlich ist dies bei der Selektivität von CO2 gegenüber N2 bei 350 °C zu erkennen. Hier  
dominiert die Lösungs-Diffusion von CO2 und führt zu einer bevorzugten Permeanz von CO2. 
Für die CO2-Selektivitäten gegenüber H2 und CO ist hingegen die Knudsen-Diffusion dominant. 
Aufgrund der erfolgreichen Hydrotalcit-Membransynthese und aufgezeigten Trenncharakteristik 
dieser Membranen wurden im Folgenden Optimierungen für dieses Membransystem durch-
geführt. 
4.6.5 Optimierte Hydrotalcit-Membranen mit zusätzlicher γ-Al2O3-Beschichtung 
und Hydrotalcit-Synthese 
Aufbauend auf den Ergebnissen aus Kapitel 4.6.4 wurden die Membranen im Anschluss einem 
weiteren Hydrotalcit-Syntheseschritt unterzogen. Dadurch sollen nach Möglichkeit vorhandene 
Fehlstellen durch eine dichtere und dickere aktive Trennschicht verschlossen werden, um die 
CO2-Selektivität zu steigern. Auf die existierende Hydrotalcit-Membran wurde zuerst eine  
weitere γ-Al2O3-Schicht aufgesintert. Im Anschluss daran wurde erneut auf dieser Oberfläche 
das Wachstum der Hydrotalcit-Kristalle mit dem Harnstoff-Hydrolyse-Verfahren angeregt.  
Abbildung 4.45 a zeigt, dass die komplette Membranoberfläche mit Hydrotalcit-Kristallen über-
zogen ist. Im Schnittbild in Abbildung 4.45 b sind die beiden Hydrotalcit-Schichten deutlich zu 
erkennen. 
 
  
(a) (b) 
Abbildung 4.45: REM-Aufnahme der Draufsicht (a) und des Schnittbilds (b) einer Membran mit zwei Hydrotalcit-
Schichten synthetisiert mit dem Harnstoff-Hydrolyse-Verfahren 
 
Die Schichtdicken sind mit 2,5 μm jeweils identisch. Während die Kristalle der ersten Beschich-
tung ohne Orientierung ausgerichtet sind, stehen die Kristalle der zweiten Schicht sehr viel  
dichter aneinander und senkrecht orientiert zur Oberfläche. 
Al2O3-Substrat 
LDH-Schicht 1 
LDH-Schicht 2 
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Die charakteristischen Peaks von Hydrotalcit in Abbildung 4.46 sind im Vergleich zu den  
einfach beschichteten Substraten (Abbildung 4.40) stark abgeschwächt. Durch die senkrechte 
Ausrichtung der Hydrotalcit-Kristalle werden nur wenige Beugungsreflexe beobachtet, da die 
Mehrzahl der Netzebenen des Hydrotalcits nicht mehr senkrecht zur Oberfläche ausgerichtet sind 
[266]. Dennoch lässt sich Hydrotalcit anhand des Diffraktogramms eindeutig identifizieren. 
 
 
Abbildung 4.46: Diffraktogramm einer Membran mit zweiter Hydrotalcit-Schicht synthetisiert mit dem Harnstoff-
Hydrolyse-Verfahren 
 
4.6.5.1 Permeanz und Selektivität der zweischichtigen Hydrotalcit-Membran 
Die zweifach beschichteten Hydrotalcit-Membranen wurden wie die Monomembranen in Kapitel 
4.6.4.4 mit der Druckanstiegsmethode auf ihre Permeabilität getestet. Die Anfangsphase der 
Druckanstiegskurven der Einzelgase sind in Abbildung 4.47 zu sehen. Bei Raumtemperatur und 
200 °C erfolgt der Druckanstieg der Gase von Beginn an, wie bei den Mono-Hydrotalcit-
Membranen, geordnet nach der molaren Masse (Abbildung 4.47 a, b). Demnach permeiert H2 am 
schnellsten bzw. CO2 am langsamsten durch die Membran. Bei 350 °C kommt es während der 
ersten Sekunden jedoch zu einer Neuordnung. CO2 permeiert bereits unmittelbar zu Beginn 
durch die Membran, während der Druckanstieg von CO, N2 und H2 verzögert registriert wird 
(Abbildung 4.47 c). Die anfänglich bevorzugte Permeation von CO2 lässt sich vermutlich auf 
Lösungs-Diffusion von CO2 durch die thermisch aktivierte Hydrotalcit-Membran  
zurückführen. 
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(a) (b) 
  
(c) (d) 
Abbildung 4.47: Anfänglicher zeitlicher Druckanstieg im Permeatraum der zweischichtigen Hydrotalcit-
Membranen auf γ-Al2O3-Substraten für die Prüfgase N2, CO2, CO, H2 bei konstanter Temperatur 
T = 25 °C (a), T = 200 °C (b), T = 350 °C (c), T = 500 °C (d) 
 
Wie in Kapitel 4.3.1 gezeigt, steigert sich die für diesen Transportprozess notwendige  
CO2-Sorption von Hydrotalcit in diesem Temperaturbereich wesentlich. Für die restlichen Gase 
wird dieser Transportmechanismus nicht beobachtet. Es ist anzunehmen, dass die Lösungs-
Diffusion von CO2 gegenüber der Knudsen-Diffusion von CO2, CO, N2, und H2 kinetisch  
begünstigt erfolgt. Letztere ist womöglich aufgrund der Stoßhäufigkeit der Gasmoleküle mit den 
Porenwänden und dem damit verbundenen höheren Transportwiderstand für den verzögerten 
Druckanstieg verantwortlich. Im weiteren zeitlichen Verlauf dominiert jedoch die Knudsen-
Diffusion und die Druckanstiegskurven der Einzelgase, mit Ausnahme von N2, sind wieder  
entsprechend ihrer molaren Masse angeordnet (Abbildung 6.5). N2 bewirkt für längere  
Versuchszeiten einen nahezu identischen Druckanstieg wie CO2. Bei 500 °C in Abbildung 4.47 d 
ist die bevorzugte CO2-Permeation zu Beginn sowie die anschließend dominierende Knudsen-
Diffusion ebenfalls zu sehen. Bei den Monoschicht-Membranen (Kapitel 4.6.4.4) ist dieser  
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Effekt bei Temperaturen von 500 °C ebenfalls zu beobachten. Jedoch erfolgt die Lösungs-
Diffusion von CO2 nur in abgeschwächter Form, da die größeren Poren und die geringere  
Membrandicke hier bereits zu Beginn die Knudsen-Diffusion begünstigen.  
Aus den Druckanstiegskurven ergeben sich nach Gleichung (3.9) die Permeanzen der Einzelgase 
(Abbildung 4.48). Durch die zusätzliche Hydrotalcit-Schicht konnten bei Raumtemperatur die 
Permeanzen aller getesteten Gase im Vergleich zu den Monoschicht-Membranen um mehr als 
die Hälfte verringert werden. Bei 25 °C beträgt die Permeanz für CO2 9,59·10-8 mol/(m2·s·Pa), 
für N2 und CO 1,28·10-7 mol/(m2·s·Pa) bzw. 1,35·10-7 mol/(m2·s·Pa). H2 weist mit  
4,00·10-7 mol/(m2·s·Pa) die größte Permeanz auf. Bei Temperaturen von 200 °C steigen die 
Permeanzen leicht an und befinden sich nahezu auf dem gleichen Niveau wie für die  
Monoschicht-Membranen. Eine weitere Temperaturerhöhung führt zu einem erneuten  
Permeanzanstieg, der bei 500 °C sein Maximum erreicht. Dieses Phänomen ist, wie bereits in 
Kapitel 4.6.4.4 beschrieben, auf den Zusammenbruch der Hydrotalcit-Struktur bei Temperaturen 
oberhalb 350 °C zurückzuführen. Jedoch fällt der Anstieg der Permeanzen zwischen 350 °C und 
500 °C im Vergleich zur Monoschicht-Membran mit exponentiellem Temperaturanstieg in  
diesem Temperaturbereich wesentlich geringer aus. Größere Poren (Kn << 1, j ~ d²) sind  
demnach kaum noch existent. Jedoch sind überwiegend Porengrößen kleiner als die mittleren 
freien Weglänge der Gasmoleküle vorhanden (Kn >> 1). Im Bereich der Knudsen-Diffusion 
steigt der Fluss durch die Membran linear mit dem Porendurchmesser an (j ~ d,  
Gleichung (2.32)). Zwar erhöht sich durch den Strukturzusammenbruch der Hydrotalcitkristalle 
die Porosität der Membran mit der Temperatur, jedoch wird der Anstieg der Permeabilität durch 
den umgekehrt proportionalen Temperatureinfluss (j ~ 1/T1/2) abgeschwächt. 
 
 
Abbildung 4.48: Permeanzen der zweischichtigen Hydrotalcit-Membran für die Prüfgase N2, CO2, CO, H2 im  
Temperaturbereich 25–500 °C 
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Die berechneten idealen Selektivitäten aus den Einzelgas-Permeanzen der zweischichtigen  
Hydrotalcit-Membran sowie die Knudsen-Selektivitäten sind in Abbildung 4.49 zu sehen. Die 
Selektivitäten steigen für die Gaspaarung CO2/N2 mit steigender Temperatur vom Bereich der 
Knudsen-Selektivität von 0,75 bei Raumtemperatur auf 1,01 bei 350 °C an (Abbildung 4.49 a). 
Diese Steigerung ist wie bereits oben beschrieben auf die gesteigerte Lösungs-Diffusion von 
CO2 in diesem Temperaturbereich zurückzuführen.  
 
  
(a) (b) 
 
 
(c)  
Abbildung 4.49: Selektivitäten der doppelt beschichteten Hydrotalcit-Membranen für die Prüfgase CO2/N2, CO2/H2, 
CO2/CO im Temperaturbereich 25–500 °C 
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ebenfalls nicht zu beobachten. Bei der Gaspaarung CO2/CO ergibt sich ein ähnlicher  
Selektivitätsverlauf wie für CO2/N2. Die Selektivitäten stiegen auch hier kontinuierlich von 0,71 
bei Raumtemperatur auf ein Maximum von 0,89 bei 350 °C an. Bei 500 °C befindet sich die  
Selektivität mit 0,84 immer noch über der Knudsen-Selektivität (0,80). Auch für diese Gas-
paarung zeigt sich der gesteigerte CO2-Transport durch Lösungs-Diffusion für Temperaturen 
über 350 °C. Zudem ist insbesondere hier die verbesserte Membranqualität gegenüber den  
einfach beschichteten Hydrotalcit-Membranen zu erkennen.  
Entscheidend für einen CO2-selektiven Gastransport auf Basis des Lösungs-Diffusions-
Mechanismus (Kapitel 2.5.5.2) ist wie bereits diskutiert die Sorption der Gasmoleküle auf der 
Feedseite der Membran. Dabei steigt der Fluss durch die Membran mit der sorbierten Gasmenge 
an, vorausgesetzt die Diffusionseigenschaften ändern sich in der Membran dadurch nicht. Aus 
den CO2-Sorptionsergebnissen aus Kapitel 4.3 ist bekannt, dass die CO2-Sorption für reines 
Hydrotalcit für Kalzinierungstemperaturen < 300 °C sehr gering ist. Erst für Kalzinierungstem-
peraturen > 300 °C steigt die CO2-Sorption signifikant an. Demnach bestätigt die Lösungs-
Diffusions-Theorie den hier gezeigten gesteigerten CO2-Transport für Temperaturen > 350 °C. 
Jedoch steht diesem Effekt der nanoskalige Strukturzerfall der Hydrotalcitkristalle bei Tempera-
turen > 300 °C für das gewählte Mg/Al-Hydrotalcit-Stoffsystem gegenüber, wodurch die  
Porosität bzw. die Porendurchmesser der Membran ansteigen und die Knudsen-Diffusion  
insbesondere für Temperaturen von 500 ° dominant wird. Um den einsetzenden Strukturzerfall 
zu höheren Temperaturen (> 300 °C) zu verschieben, sollten zukünftig auch Mg/Al-verschiedene 
Hydrotalcit-Systeme wie z.B. Ca/Al-Hydrotalcite in Betracht gezogen werden. 
Angemerkt sei hier nochmals, dass die Kalzinierung der Membran jeweils nur auf dem identi-
schen Temperaurniveau wie bei den anschließenden Permeanz-Tests durchgeführt wurde. Eine 
systematische Variation der Kalzinierungs- und Prüftemperatur, wie bei den  
CO2-Sorptionsuntersuchungen (Kapitel 4.3) fand nicht statt. Jedoch ist wie aus den  
CO2-Sorptionsergebnissen bekannt, dass teilweise für Kalzinierungstemperaturen abweichend 
von der Prüftemperatur eine höhere CO2-Sorption an der Membranoberfläche vorhanden ist, 
wodurch mit erhöhten CO2-Permeabilitäten zu rechnen ist. Zudem wurden die Permeations-
analysen bisher bei einem Betriebsdruck von maximal 2 bar durchgeführt. Die ermittelten  
CO2-Kapazitäten zeigen jedoch, dass die CO2-Sorption mit dem Druck ansteigt, wodurch bei 
Permeationsmessungen auf einem höheren Druckniveau (> 20 bar) ebenfalls mit einem verstärk-
ten Lösungs-Diffusions-Effekt zu rechnen ist. Weiter gilt zu beachten, dass sich die  
CO2-Sorptionskapazität der Hydrotalcite auch durch K-Dotierung (Kapitel 4.3.2) sowie mit 
feuchtem Gas (Kapitel 4.4) steigern lässt. Ob sich jedoch durch die erhöhten CO2-Kapazitäten 
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auch gleichzeitig höhere CO2-Permeanzen und damit höhere CO2-Selektivitäten ergeben, gilt es 
in weiteren Arbeiten zu untersuchen. Mitentscheidend hierfür ist sicherlich die Auswirkung der 
K-Dotierung und Feuchtigkeit auf den diffusiven CO2-Transport in der Membranschicht.  
Insbesondere zeigen die CO2-Sorptionsergebnisse in Kapitel 4.4, dass eine Regeneration der 
Hydrotalcit-Schicht mit feuchtem Modellgas möglich ist. Es ist wahrscheinlich, dass sich die bei 
der Kalzinierung entstandenen Nanoporen der Membranschicht ebenfalls durch Feuchtigkeit im 
Feed aufgrund der Regeneration der schichtförmigen Hydrotalcit-Struktur verschließen lassen. 
Fazit: Durch eine weitere Beschichtung mit γ-Al2O3 konnte mit dem anschließenden Harnstoff-
hydrolyse-Verfahren eine weitere Hydrotalcit-Schicht auf die einfach beschichteten Hydrotalcit-
Membranen synthetisiert werden. Diese Membranen zeichnen sich durch eine sehr homogene 
Ausrichtung der Hydrotalcit-Kristalle aus, die dicht aneinander und senkrecht zur Membran-
oberfläche angeordnet sind. Die verringerte Permeanz gegenüber den einfach beschichteten  
Hydrotalcit-Membranen bei Temperaturen unterhalb 200 °C zeigt den weiteren Verschluss der 
Membranporen und deutet auf eine wesentlich dichtere Membranschicht hin. Bei höheren  
Temperaturen steigt die Permeanz aufgrund des einsetzenden Zusammenbruchs der Hydrotalcit-
Struktur an. Jedoch verläuft dieser Anstieg zwischen 350 °C und 500 °C im Vergleich zu den 
Mono-Hydrotalcit-Membranen wesentlich langsamer. Die idealen CO2-Selektivitäten liegen für 
Temperaturen bis 200 °C im Bereich der Knudsen-Selektivität. Bei Temperaturen über 200 °C 
steigen die CO2-Selektivitäten jedoch deutlich an. Zusätzlich zur Knudsen-Diffusion wird hier 
CO2 aufgrund Lösungs-Diffusion durch die Hydrotalcit-Membran transportiert. Dies wird  
insbesondere durch die Anfangsphase der Druckanstiegskurven sichtbar. Für die Gaspaarung 
CO2/N2 ergibt sich demnach ein nahezu gleich schneller Transport durch die Membran. Für die 
CO2-Selektivitäten gegenüber H2 und CO dominiert hingegen die Knudsen-Diffusion. 
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5 ZUSAMMENFASSUNG UND AUSBLICK 
Im Rahmen dieser Arbeit wurden CO2-selektive, mehrschichtige Membranen aus Hydrotalcit 
synthetisiert. Es wurde untersucht, ob sich Hydrotalcit-Kristalle auf Al2O3-Substraten zu einer 
geschlossenen, gasdichten Schicht aufbringen lassen und sich auf diese Weise temperaturstabile, 
CO2-selektive Membranen ergeben. Hintergrund ist die Suche nach einem Abscheideprozess von 
CO2 aus Synthesegasen unter Hochtemperatur- und Hochdruckbedingungen, da bisher für solche 
Extrembedingungen noch kein marktfähiges Verfahren existiert. Das Ziel ist es, eine geeignete 
Syntheseroute für Hydrotalcit-Membranen zu entwickeln. Voraussetzung für die Funktionalität 
der Membranen ist die homogene Verteilung der Hydrotalcit-Kristalle auf porösen Al2O3-
Substraten, um so porenfreie, dichte Membranschichten aus Hydrotalcit zu erhalten. Für den 
Membranprozess sind die Prozesse 
• CO2-Sorption auf der Membranoberfläche (CO2-Sorptionseigenschaften von Hydrotalcit) 
• Diffusion bzw. Transportverhalten der CO2-Moleküle durch die Hydrotalcit-Membran 
• CO2-Desorption von der Membranoberfläche (CO2-Desorptionscharakteristik von Hydro-
talcit) 
entscheidend. Diese Teilprozesse wurden für Temperaturen bis zu 500 °C und Drücke bis zu 
80 bar im Einzelnen analysiert und charakterisiert. 
Die Ermittlung der CO2-Sorptionseigenschaften erfolgte mit einem für diese Arbeit konzipierten 
Sorptions-/Druckreaktor. Als Sorbens wurde ein kommerziell erhältliches Hydrotalcit in reiner 
Form sowie ein mit Kaliumcarbonat (35 Gew.-%) dotiertes Hydrotalcit verwendet. Die Sorben-
tien wurden mit gängigen Analysemethoden (PGV, BET-Oberfläche, TG-FTIR, XRD und REM) 
charakterisiert und insbesondere damit die durch Kalzinierung hervorgerufenen strukturellen 
Veränderungen des ursprünglichen schichtförmigen Aufbaus von Hydrotalcit aufgezeigt. Es 
zeigte sich, dass die Strukturkonfiguration eine wichtige Einflussgröße in Bezug auf die  
CO2-Sorption der Hydrotalcite besitzt. Daher wurde die CO2-Sorptionskapazität der reinen und 
K-dotierten Sorbentien in Abhängigkeit der Kalzinierungstemperatur (200–500 °C), der  
Sorptionstemperatur (200–500 °C) und dem Sorptionsdruck (20–80 bar) bestimmt. Die  
Versuchsplanung und Auswertung erfolgte dazu mit Hilfe der statistischen Versuchsplanung. 
Die Gaszusammensetzung des Eingangsgasstroms während der Sorption bestand aus 20 Vol.-% 
CO2 und 80 Vol.-% N2 für trockenes bzw. 20 Vol.-% CO2, 60 Vol.-% N2 und 20 Vol.-% H2O für 
feuchtes Gas.  
Die Ergebnisse der Sorptionsuntersuchungen zeigen, dass die CO2-Sorptionskapazitäten mit 
steigendem Sorptionsdruck ansteigen und daher die Sorptionsmaxima jeweils für  
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Sorptionsdrücke von 80 bar ermittelt wurden. Bei reinem Hydrotalcit wurde für Kalzinierungs-
temperaturen von 425 °C ein CO2-Sorptionsmaximum festgestellt. Ursache dafür ist ein  
Maximum in der spezifischen Oberfläche aufgrund des Zerfalls des schichtförmigen Struktur-
aufbaus von Hydrotalcit und dem damit verbundenen Anstieg der basischen aktiven  
CO2-Sorptionszentren. Mit steigender Sorptionstemperatur sinkt die CO2-Sorptionskapazität 
jedoch aufgrund dem überwiegend physisorptiv gebundenen CO2, sodass die maximale  
CO2-Aufnahme mit 1,2 mol/kg bei TKalz = 425 °C, TSorp = 200 °C und pSorp = 80 bar ermittelt 
wurde. Für K-dotiertes Hydrotalcit war hingegen eine Steigerung der CO2-Sorption mit steigen-
der Sorptionstemperatur festzustellen, was auf eine Veränderung des  
CO2-Bindungsmechanismus von überwiegend physisorptiven hin zu chemisorptiven Bindungen 
zurückzuführen ist. Zudem wurde das Sorptionsmaximum mit 2,0 mol/kg im Vergleich zum  
reinen Hydrotalcit nahezu verdoppelt, das gleichzeig im angestrebten Hochtemperaturbereich für 
die CO2-Abscheidung liegt (TKalz = 500 °C, TSorp = 500 °C).  
Durch feuchtes Gas, wie es häufig in industriellen Prozessen vorhanden ist, ließ sich die  
Sorptionskapazität für reines Hydrotalcit ebenfalls beeinflussen. Wiederum wurde eine Abnahme 
der CO2-Sorptionskapazität mit steigender Sorptionstemperatur beobachtet. Jedoch stieg das 
CO2-Sorptionsvermögen mit der Kalzinierungstemperatur bis auf maximal 2,05 mol/kg an 
(TKalz = 500 °C, TSorp = 200 °C, pSorp = 80 bar). Die Steigerung der Sorptionskapazität war auf die 
mittels XRD-Analysen ermittelte Regeneration der schichtförmigen Hydrotalcit-Struktur bei 
Sorptionstemperaturen von 200 °C zurückzuführen, die neben der eigentlichen CO2-Sorption mit 
zusätzlicher Einlagerung von CO2 in die Zwischenschicht verbunden war. Insbesondere für 
Sorptionstemperaturen < 300 °C wurde demnach eine Steigerung der CO2-Sorption durch feuch-
tes Modellgas festgestellt. Jedoch verringerte sich für Kalzinierungs- und Sorptionstemperaturen 
> 400 °C die CO2-Aufnahme durch Anwesenheit von Feuchtigkeit um bis zu 0,4 mol/kg.  
Hingegen wurde für den kompletten Versuchsraum für K-dotierte Hydrotalcite ein deutlicher 
Anstieg der CO2-Sorptionskapazität auf maximal 5,72 mol/kg (TKalz = 500 °C, TSorp = 250 °C, 
pSorp = 80 bar) ermittelt. Diese Steigerungen waren unter anderem auf die Bildung von  
Magnesiumcarbonat, K-Dawsonit (KAl(CO3)2(OH)2), Hydratisierungsreaktionen sowie auf die  
Rekonstruktion der Hydrotalcit-Kristallstruktur zurückzuführen, die wiederum mittels  
XRD-Analysen ermittelt wurden. 
Die CO2-Desorptionseigenschaften von reinem und K-dotiertem Hydrotalcit wurden mit Hilfe 
von zyklischen CO2-Sorptionsexperimenten bestimmt, wobei die CO2-Sorption und Desorption 
sowohl mit trockenem Gas als auch mit feuchtem Gas realisiert wurden. Die Kalzinierungs- und 
Sorptionstemperaturen betrugen jeweils 500 °C. Die CO2-Sorption wurde bei 80 bar, die  
5 Zusammenfassung und Ausblick  
141 
Desorption hingegen unter atmosphärischen Bedingungen durchgeführt. Sowohl für reines als 
auch K-dotiertes Hydrotalcit stellte sich nach weniger als sieben Zyklen eine konstante Arbeits-
sorptionskapazität auf etwa zwei Drittel der ursprünglichen CO2-Sorptionskapazität (nach dem 
ersten Zyklus) ein. Eine nahezu komplette Regeneration durch feuchtes Gas bei der Sorption und 
Desorption, wie in einigen Literaturstellen berichtet, wurde hier nicht festgestellt. Die Ergebnisse 
zeigten jedoch, dass eine Membran aus Hydrotalcit auf einem konstanten Temperaturniveau  
betrieben werden kann, ohne dabei die sorptiven Oberflächenprozesse der Hydrotalcit-Membran 
negativ zu beeinflussen. 
Der zweite Schwerpunkt dieser Arbeit lag auf der Synthese und Charakterisierung von Hydro-
talcit-Membranen. Die Synthese der Hydrotalcit-Membranen erfolgte auf kommerziell  
erhältlichen, porösen Al2O3-Filtermembranen. In Verbindung mit diesen Substraten gelang es 
über das Tauchbeschichtungsverfahren ausgefällte Hydrotalcit-Partikel auf der Substrat-
oberfläche in einer durchgängigen Schicht abzuscheiden. Die Haftung dieser Schicht war jedoch 
nicht ausreichend, sodass beim für die vollständige Hydrotalcit-Synthese nötigen Auswasch-
vorgang mit bi-destilliertem Wasser, diese vollständig abgelöst wurde. Im Gegensatz dazu  
konnten mit dem Harnstoff-Hydrolyseverfahren Hydrotalcit-Kristalle auf der Substratoberfläche 
mit sehr guter Haftung synthetisiert werden. Allerdings gelang es auch durch mehrfache  
Synthese nicht, eine durchgängige Hydrotalcit-Schicht auf die komplette Substratoberfläche auf-
zubringen. Durch eine Sol-Gel Beschichtung der Al2O3-Substratscheiben mit γ-Al2O3, die selbst 
als Aluminiumionenquelle zur Hydrotalcit-Synthese diente, und Modifizierung des Harnstoff-
Hydrolyse-Verfahrens konnten die Substrate vollständige mit Hydrotalcit-Kristallen beschichtet 
werden. Die erfolgreiche Hydrotalcit-Membransynthese wurde durch REM-Aufnahmen und 
XRD-Analysen nachgewiesen. Die plättchenförmigen Hydrotalcit-Kristalle waren überwiegend 
senkrecht zur Substratoberfläche orientiert und ergaben so eine Schichtdicke von 2,5 μm. Die 
Charakterisierung der Membranen hinsichtlich Permeabilität und Selektivität erfolgte in einem 
speziell dafür einwickelten Membranreaktor mit der Druckanstiegsmethode durch Einzelgas-
messungen (CO2, N2, H2, CO). Die Membranen zeigten bis zu Temperaturen von 350 °C eine 
gute Stabilität (Permeanz für CO2 bei 350 °C 3,80·10-7 mol/(m2·s·Pa)). Allerdings wurde für 
Temperaturen von 500 °C ein Anstieg der Permeanzen (9,99·10-7 mol/(m2·s·Pa) für CO2)  
aufgrund des Zusammenbruchs der schichtförmigen Hydrotalcit-Struktur beobachtet. Die idealen 
Selektivitäten liegen nahezu ausschließlich über den Knudsen-Selektivitäten, sodass neben dem 
Gastransport durch die Hydrotalcit-Membran durch Knudsen-Diffusion von einem zusätzlichen 
CO2-Transport durch Lösungs-Diffusion ausgegangen werden kann. Letztere ist insbesondere 
bei Temperaturen von 350 °C für die Gaspaarung CO2/N2 dominant, wodurch eine selektive 
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Trennung von CO2 gegenüber N2 ermittelt wurde. Durch eine weitere Hydrotalcit-
Membranschicht konnten die Poren der ersten Membranschicht weiter verschlossen werden und 
die Permeanzen bei 25 °C um mehr als die Hälfte gesenkt werden. Ebenfalls fiel der Anstieg der 
Permeanzen zwischen 350 °C und 500 °C im Vergleich zur Monoschicht-Membran wesentlich 
geringer aus, worin sich wiederum die geringere Porosität erkennen ließ. Die idealen  
Selektivitäten der zweischichtigen Hydrotalcit-Membranen liegen für Temperaturen bis 200 °C 
im Bereich der Knudsen-Selektivitäten. Bei höheren Temperaturen (> 350 °C) erhöhen sich die 
idealen Selektivitäten aufgrund des gesteigerten CO2-Transport durch Lösungs-Diffusion. Auch 
für die zweischichtigen Hydrotalcit-Membranen ist bei Temperaturen von 350 °C ein  
gesteigerter CO2-Transport bezüglich N2 vorhanden, der jedoch im Vergleich zu der Mono-
Hydrotalcit-Membran geringer ausfällt. 
Um in Zukunft gasdichte Membranen zu synthetisieren und einen dominierenden CO2-Transport 
durch Lösungs-Diffusion zu erreichen, ist es notwendig, die Hydrotalcit-Membran weiter zu  
optimieren. Insbesondere sollten die vorhandenen Membranporen durch weitere Verfahrens-
schritte verschlossen werden, um die CO2-Selektivität der Hydrotalcit-Membranen weiter zu 
steigern. Dies lässt sich möglicherweise durch Optimierung der hier aufgezeigten Membran-
synthese nach dem Harnstoff-Hydrolyseverfahren erreichen, indem diese Membranen mit einer 
ausgefällten Hydrotalcit-Suspension mit Mikro- bzw. Nanopartikeln mittels Vakuumansaugung 
zusätzlich beschichtet werden. CO2-selektive Hydrotalcit-Membranen wurden bereits in anderen 
Arbeiten über die Vakuumansaugroute synthetisiert, jedoch wiesen diese Membranen bei Perme-
ationstests keine ausreichende mechanische Stabilität auf. Durch die Kombination dieser beiden 
Syntheserouten könnten so zum einen die Membranporen der Harnstoffhydrolyse-Membran  
verschlossen werden und gleichzeitig die mechanische Stabilität des Membransystems gesteigert 
werden. 
Die synthetisierten Hydrotalcit-Membranen wiesen auf den Al2O3-Substraten eine senkrechte 
Orientierung der Hydrotalcit-Kristalle auf. In anderen Arbeiten gelang es bereits auf gläsernen 
Substraten durch entsprechendes Aufbringen von Oberflächenladungen, z.B. OH-Gruppen, 
durch eine Beschichtung der Glasoberfläche mit Polyvinylalkohol, die Orientierung der Hydro-
talcit-Kristalle zu beeinflussen, da die Kanten der Kristalle eine andere Oberflächenladung als 
die Flächen der Hydrotalcit-Kristalle aufweisen [176]. So ist es möglich, dass sich die Hydro-
talcit-Plättchen um 90° kippen und parallel zur Substratoberfläche aufgrund von Wasserstoff-
brücken zwischen Hydroxylgruppen im Polyvinylalkohol und Hydroxylgruppen der Hydrotalcit-
Kristalle ausrichten. Möglicherweise lässt sich diese Verfahrensvariante auch auf Al2O3-
geträgerte Hydrotalcit-Membranen übertragen. Insbesondere für eine mehrschichtig ausgeführte 
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Membran mit parallel zur Substratoberfläche orientierten Hydrotalcit-Plättchen ist mit einer 
deutlichen Abnahme der Porosität bzw. der Porendurchmesser und folglich der Knudsen-
Diffusion zu rechnen. Es ist anzunehmen, dass sich so die CO2-Selektivität der Hydrotalcit-
Membran durch den nun dominierenden CO2-Transport durch Lösungs-Diffusion deutlich  
erhöhen wird. Gleichzeitig ist neben der Selektivitätssteigerung eine höhere Permeabilität  
aufgrund der geringeren Membrandicke zu erwarten. 
Um die Stabilität des schichtförmigen Hydrotalcit-Aufbaus für höhere Temperaturen zu ver-
bessern, sollten weitere thermostabile Hydrotalcit-Systeme, wie z.B. Ca/Al, untersucht werden. 
Damit kann es gelingen, den Strukturzerfall im Vergleich zu Mg/Al-Hydrotalcit-Systemen zu 
höheren Temperaturen zu verschieben, sodass der Anstieg der Porosität erst bei deutlich höherer 
Temperaturen (> 350 °C) einsetzt. Einen entscheidenden Einfluss auf den Strukturzerfall kann 
auch die Dotierung der Membranschicht mit Alkalimetall-Ionen bzw. der Kontakt von Feuchtig-
keit mit der Membran haben. Insbesondere die CO2-Sorptionsergebnisse mit feuchtem Gas zeig-
ten teilweise die Regeneration des zuvor durch Kalzinierung zerstörten schichtförmigen Struk-
turaufbaus der Hydrotalcite. Möglicherweise kann Feuchtigkeit die Porosität der Membran durch 
den Regenerationsprozess verringern und die Synthese von dichten Membranen begünstigen. 
Aufbauend auf den in dieser Arbeit gewonnen Erkenntnissen der Membransynthese wurde das 
Membransystem in Folgearbeiten am Institut für Technische Chemie des KIT in der Abteilung 
Brennstoffaufbereitung und Gasbehandlung weiter optimiert. Durch Änderungen des Lösemittels 
beim Harnstoffhydrolyse-Verfahren und einem pH-kontrollierten Wachstumsprozess der Hydro-
talcit-Kristalle auf γ-Al2O3-beschichteten Al2O3-Substraten konnten so defekt- und porenarme 
Membranen aus nanoskaligen Hydrotalcit-Kristallen synthetisiert werden (Abbildung 5.1 a, b). 
Die noch unveröffentlichten Ergebnisse der zeitlichen Druckanstiege im Permeatraum der  
Einzelgase CO2 und N2 (Abbildung 5.1 c, d) weisen auf eine sehr dichte Membranschicht hin, 
die auch nach mehr als 3 h den Druck im Feedraum (5 bar) noch nicht erreicht haben. Zudem 
zeigen sowohl die thermisch aktivierten Membranen bei 200 °C und 300 °C als auch die Memb-
ranen bei Raumtemperatur eine deutlich bevorzugte Permeation von CO2 gegenüber N2 und  
damit einen CO2-selektiven Trenneffekt mit Selektivitäten bis zu 2,4 bezüglich dieser Gaspaa-
rung (Abbildung 5.2). Diese Ergebnisse bestätigen die systematische und strukturierte Vorge-
hensweise des in dieser Arbeit entwickelten Membransystems, mit dessen Erkenntnissen ein 
wichtiger Grundstein für die Weiterentwicklung dieses Systems gelegt wurde, CO2-selektive 
Hydrotalcit-Membranen für Hochtemperatur-Anwendungen zu synthetisieren und weiter zu op-
timieren. 
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(a) (b) 
 
 
(c) (d) 
Abbildung 5.1: Draufsicht (a) und Schnittbild (b) einer am Institut für Technische Chemie (KIT) synthetisierten 
Hydrotalcit-Membran mit einem optimierten Harnstoff-Hydrolyseverfahren und zugehörigen noch 
unveröffentlichten Druckanstiegskurven dieses Membransystems von CO2 und N2 bei 25 °C und 
200 °C (c) sowie 300 °C (d) 
 
 
Abbildung 5.2: Selektivitäten der Nano-Hydrotalcit-Membran für die Gaspaarung CO2/N2 in Abhängigkeit der 
Temperatur; Membransynthese mit dem optimierten Harnstoff-Hydrolyseverfahren 
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Die Verwendung von Hydrotalcit als Sorbens in klassischen Druckwechselsorptionsverfahren 
stellt nach den Erkenntnissen in dieser Arbeit ebenfalls eine mögliche Anwendungsalternative 
dar, CO2 unter Hochtemperatur- und Hochdruckbedingungen abzuscheiden. Insbesondere durch 
K-Dotierung und Feuchtigkeit während der CO2-Sorption kann wie gezeigt die  
CO2-Sorptionskapazität signifikant gesteigert werden. Ebenso sprechen die schnelle Reaktions-
kinetik sowie die hydrothermale Stabilität und Zyklenstabilität von reinen und K-dotierten  
Hydrotalciten für die Verwendung als CO2-Sorbens. Wie aus den Desorptionsexperimenten  
ersichtlich, besteht zudem die Möglichkeit CO2 allein durch Druckabsenkung zu desorbieren, 
wodurch eine energieintensive Aufheizung zu höheren Desorptionstemperaturen, wie z. B. für 
metalloxidische Hochtemperatur-Sorbentien, entfällt.  
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6 ANHANG 
6.1 Stoffbilanz für die CO2-Sorption 
 
Abbildung 6.1: Schematische Darstellung der Stoffbilanz im Reaktorraum 
 
In Abbildung 6.1 ist die Stoffbilanz für den Reaktorraum schematisch dargestellt. Mit dem in 
Kapitel 3.3.1 beschrieben FTIR-Analysator ist es möglich, den Feuchteanteil aus dem 
Gasstrom herauszurechnen und die Gaskonzentrationen für ein trockenes Gasgemisch anzu-
geben. Daher beschränkt sich die Stoffbilanz auf den rot markierten Bilanzraum. Die Stoff-
mengenanteile yCO2,in und yN2,in entsprechen den jeweiligen Stoffmengenanteilen der Kalib-
riergasflasche. Die adsorbierte CO2-Menge nCO2,ads ergibt sich aus der Differenz der CO2-
Molmengen zwischen Ein- und Ausgang (nCO2,in und nCO2,aus). 
 
 K#$%,RV = K#$%,L  K#$%,Rb (6.1) 
 
Die zugeführte CO2-Menge ergibt sich mit dem Eingangsstoffmengenanteil yCO2,in und der  
gesamten zugeführten Molmenge nGas,in zu: 
 
 K#$%,L = KjR,L ∙ 	 U#$%,L (6.2) 
 
Der Stickstoff verhält sich während der ganzen Sorption inert. Daher gilt: 
 
 Kk%,L = Kk%,Rb = Kk% (6.3) 
 
nCO2, aus, yCO2, aus
nN2, aus, yN2, aus
nCO2, in, yCO2, in
nN2, in, yN2, in
nH2O, ausnH2O, in
nGas, in nGas, aus
Reaktor
mSorbens
Bilanzraum
nCO2, ads
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Der CO2-Ausgangsstoffmengenanteil yCO2,aus ist definiert als: 
 
 U#$%,Rb 
 K#$%,RbK#$%,Rb + Kk%  
(6.4) 
 
Durch mehrfaches Umformen ergibt sich für die austretende CO2-Menge: 
 
 K#$%,Rb 

U#$%,Rb ∙ Kk%1 − U#$%,Rb  (6.5) 
 
Durch Einsetzten der Gleichungen (6.5) und (6.3) in (6.2) ergibt sich für die adsorbierte  
CO2-Menge: 
 
 K#$%,RV = KjR,L ∙ U#$%,L − U#$%,Rb ∙ KjR,L ∙ Uk%,lm1 − U#$%,Rb  (6.6) 
 
Bezogen auf die Sorbensmasse mSorbens ergibt sich die CO2-Sorptionskapazität q mit der Ein-
heit molCO2/kgSorbens zu: 
 
 n = K#$%,RVoY-pQL (6.7) 
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6.2 Kennfeld für feuchtes Modellgas beim Befüllen des Reaktors 
 
T / °C Bedingung Gleichung 
200 real p = 61,350·n 
200 ideal p = 66,667·n 
300 real p = 76,336·n 
300 ideal p = 80,645·n 
350 real p = 81,967·n 
350 ideal p = 87,719·n 
400 real p = 88,496·n 
400 ideal p = 94,340·n 
500 real p = 97,087·n 
500 ideal p = 108,696·n 
 
Abbildung 6.2: Kennfeld zur Einstellung des gewünschten Drucks p im Sorptions-/Druckreaktor in Abhängig-
keit der zugeführten Molmenge n in den Reaktor für reale und ideale Bedingungen mit 
15 Vol.-% H2O 
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6.3 Technische Zeichnung Membranmodul 
In Abbildung 6.3 ist das Membranmodul im Schnittbild zu sehen. Die darin enthaltenen  
Positionsbezeichnungen sind in der Stückliste in Tabelle 6.1 beschrieben. 
 
 
Abbildung 6.3: Aufbau des Membranmoduls in Schnittdarstellung 
 
Zwischen Deckel (8) und Gehäuse (1) befindet sich eine Grafitdichtung (9), die mit acht  
Sechskantschrauben (13–15) fixiert wird (Anzugsmoment 160 Nm). Es können Membra-
nen (3) mit einem Durchmesser von maximal 30 mm und einer Dicke von maximal 5 mm 
geprüft werden. Nach Einlegen der Dichtungen (2) ober- und unterhalb der Membran ergibt 
sich eine effektive Membranfläche von 314 mm2. Letztere hält die keramische Membran und 
das metallische Gehäuse auf Abstand und verhindert Rissbildungen in der Membran aufgrund  
unterschiedlicher Materialausdehnung unter Temperaturbelastung. 
Der Feedraum wird mit einem System aus zwei Klemmringen vom Permeatraum abgedichtet. 
Der Klemmring für die Membran (6) presst die Dichtung (2) von oben auf die Membran  
(Anzugsmoment der Zylinderkopfschrauben (7) 4,6 Nm). Der Klemmring (5) für die  
Stopfbuchspackung (4) hingegen dichtet den Spalt zwischen dem Klemmring für die Mem-
bran und dem Gehäuse ab (Anzugsmoment der Zylinderkopfschrauben (11) 10 Nm). Die  
Einschrauber (12) für die Gasanschlüsse (Feed, Retentat, Permeat) im Gehäuse und Deckel 
sind mit Kupferringen (10) abgedichtet. In Abbildung 6.4 ist das Membranmodul mit Dich-
tungen, Membran und Klemmringen in Explosionsdarstellung dargestellt.  
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Tabelle 6.1:  Stückliste Membranmodul 
Pos. Anz. Beschreibung Abmessung Maßnorm Werkstoff 
1 1 Gehäuse 200/85 x 90  1.4571 
2 2 Dichtung Ø 30 x 20 x 2 Sigraflex 
Universal 
Pro 
Graphit 
3 1 Membran Ø 30 x 2–5  Keramik 
4 1 Stopfbuchspackung 5 mm vkt. Ø 40 IDT 1372 Graphit 
5 1 Klemmring (f. Packung) Ø 69/39 x 18  1.4571 
6 1 Klemmring (f. Membran) Ø 69/29 x 38  1.4571 
7 6 Innensechskantschraube M6 x 35 ISO 4762 1.4980 
8 1 Deckel Ø 200 x 20 DIN EN 
10028-7 
1.4571 
9 1 Dichtung Ø 120 x 72 x 2 Sigraflex 
Universal 
Pro 
Graphit 
10 3 Dichtring Für 1/4“ ähnl. DIN 
7603 
304L 
11 6 Innensechskantschraube M6 x 25 ISO 4762 1.4980 
12 3 Einschrauber Ø 6 x 1/4" SS-6M0-
1-4 RS 
1.4401 
13 8 Sechskantschraube M20 x 75 ISO 4014 1.4401 
14 8 Unterlagscheibe 20 ISO 7090 1.4303 
15 8 Sechskantmutter M20 ISO 4032 1.4303 
 
6 Anhang  
164 
 
 
Abbildung 6.4: Membranmodul mit Dichtungen, Membran und Klemmringen in Explosionsdarstellung 
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6.4 CO2-Sorptionsdaten 
Die Tabellen Tabelle 6.2 bis Tabelle 6.5 zeigen die experimentell ermittelten  
CO2-Sorptionskapazitäten für reines bzw. K-dotiertes Hydrotalcit mit trockenem bzw. feuch-
tem Gas nach dem Versuchsplan aus Kapitel 3.6. Zudem sind die Sorptionsdaten aus der 
Auswertung der experimentellen Versuchsplanung (DoE) sowie die Abweichung zwischen 
experimentellen und modellbasierten Daten zu sehen. Um eine hohe Modellgüte zu erreichen, 
wurden vereinzelt Versuchspunkte für die Modellberechnung der experimentellen Versuchs-
planung nicht berücksichtigt. 
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6.4.1 Reines Hydrotalcit, trocken 
Tabelle 6.2 zeigt die experimentell und aus der Auswertung der experimentellen Versuchs-
planung ermittelten CO2-Sorptionskapazitäten für reines Hydrotalcit mit trockenem Gas. Es 
wird deutlich, dass das Modell Schwächen in den Randbereichen für Kalzinierungstemperatu-
ren < 300 °C besitzt, wodurch sich negative CO2-Sorptionskapazitäten in der DoE-
Auswertung ergeben. Für den restlichen Versuchsraum stimmt das Modell jedoch sehr gut mit 
den experimentell ermittelten Daten überein.  
 
Tabelle 6.2:  Experimentell und aus der Auswertung der experimentellen Versuchsplanung ermittelte  
CO2-Sorptionskapazitäten für reines Hydrotalcit mit trockenem Gas 
TKalz / °C TSorp / °C pSorp / bar qexp / mol/kg  qDoE / mol/kg ∆q / mol/kg 
200 200 20 0,10* -1,63 -1,73 
300 200 20 0,09 0,02 -0,07 
400 200 20 0,73 0,78 0,05 
500 200 20 0,57 0,59 0,02 
200 200 40 0,12 - - 
350 200 50 0,46* 0,67 0,21 
200 200 80 0,23* -1,32 -1,55 
400 200 80 1,11 1,08 -0,03 
500 200 80 0,97 0,88 -0,09 
500 300 20 0,44 0,49 0,05 
400 300 50 0,83 0,84 0,01 
400 300 50 0,87 0,84 -0,03 
400 300 50 0,89 0,84 -0,05 
300 300 80 0,20 0,23 0,03 
350 350 50 0,52 0,53 0,01 
500 350 50 0,56 0,59 0,03 
400 400 20 0,62 0,59 -0,03 
500 400 80 0,61 0,69 0,08 
500 500 20 0,32 0,30 -0,02 
500 500 60 0,52 - - 
500 500 80 0,59 0,61 0,02 
*
 Versuch für die Modellberechnung der statistischen Versuchsplanung nicht berücksichtig  
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6.4.2 K-dotiertes Hydrotalcit, trocken 
In Tabelle 6.3 sind die experimentell und aus der Auswertung der experimentellen Versuchs-
planung ermittelten CO2-Sorptionskapazitäten für K-dotiertes Hydrotalcit mit trockenem Gas 
aufgelistet. Die DoE-Sorptionsdaten weichen nur geringfügig von der experimentell ermittel-
ten CO2-Sorption ab.  
 
Tabelle 6.3:  Experimentell und aus der Auswertung der experimentellen Versuchsplanung ermittelte  
CO2-Sorptionskapazitäten für K-dotiertes Hydrotalcit mit trockenem Gas 
TKalz / °C TSorp / °C pSorp / bar qexp / mol/kg  qDoE / mol/kg ∆q / mol/kg 
200 200 20 0,12 0,14 0,02 
300 200 20 0,31 0,29 -0,02 
400 200 20 0,49 0,38 -0,11 
500 200 20 0,37 0,36 -0,01 
200 200 40 0,14 - - 
350 200 50 0,40 0,44 0,04 
200 200 80 0,26 0,22 -0,04 
400 200 80 0,69 0,64 -0,05 
500 200 80 0,66 0,69 0,03 
500 300 20 0,59 0,64 0,05 
400 300 50 0,87 0,91 0,04 
400 300 50 0,92 0,91 -0,01 
400 300 50 0,86 0,91 0,05 
300 300 80 0,78 0,92 0,14 
350 350 50 1,18 1,11 -0,07 
500 350 50 1,14 1,03 -0,11 
400 400 20 1,25 1,12 -0,13 
500 400 80 1,51 1,54 0,03 
500 500 20 1,07 1,17 0,10 
500 500 60 1,65 - - 
500 500 80 1,93 1,90 -0,03 
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6.4.3 Reines Hydrotalcit, feucht 
Tabelle 6.4 zeigt die experimentell und aus der Auswertung der experimentellen Versuchs-
planung ermittelten CO2-Sorptionskapazitäten für reines Hydrotalcit mit feuchtem Gas. Es 
zeigt sich, dass mit dem Prognosemodell der statistischen Versuchsplanung für den komplet-
ten Versuchsraum lediglich nur mit geringen Abweichungen mit den experimentell ermittel-
ten Daten übereinstimmt. 
 
Tabelle 6.4:  Experimentell und aus der Auswertung der experimentellen Versuchsplanung ermittelte  
CO2-Sorptionskapazitäten für reines Hydrotalcit mit feuchtem Gas 
TKalz / °C TSorp / °C pSorp / bar qexp / mol/kg  qDoE / mol/kg ∆q / mol/kg 
200 200 20 0,13 0,25 0,12 
300 200 20 0,16 0,49 0,33 
400 200 20 0,96 0,74 -0,22 
500 200 20 0,98 0,97 -0,01 
200 200 40 0,32 - - 
350 200 50 0,42* 0,92 0,50 
200 200 80 0,59 0,42 -0,17 
400 200 80 1,64 1,51 -0,13 
500 200 80 1,95 2,05 0,10 
500 300 20 0,50 0,77 0,27 
400 300 50 0,95 0,72 -0,23 
400 300 50 0,93 0,72 -0,21 
400 300 50 1,04 0,72 -0,32 
300 300 80 0,22 0,37 0,15 
350 350 50 0,29 0,33 0,04 
500 350 50 0,78 0,91 0,13 
400 400 20 0,51 0,32 -0,19 
500 400 80 0,92 0,87 -0,05 
500 500 20 0,12 0,36 0,24 
500 500 60 0,34 - - 
500 500 80 0,17 0,28 0,11 
*
 Versuch für die Modellberechnung der statistischen Versuchsplanung nicht berücksichtigt  
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6.4.4 K-dotiertes Hydrotalcit, feucht 
In Tabelle 6.5 sind die experimentell und aus der Auswertung der experimentellen Versuchs-
planung ermittelten CO2-Sorptionskapazitäten für K-dotiertes Hydrotalcit mit feuchtem Gas  
dargestellt. Die DoE-Sorptionsdaten stimmen mit den experimentellen CO2-Sorptionen bis 
auf wenige Ausnahmen sehr gut überein. Die maximale CO2-Sorptionskapazität von 
8,80 mol/kg (TKalz = 200 °C, TSorp = 200 °C, p = 80 bar) ist vermutlich auf einen zusätzlichen 
Sorptionseffekt zurückzuführen. An diesem Betriebspunkt (Wasserdampfpartialdruck 
pH2O = 16 bar) kann bei einem Feuchtigkeitsanteil von 20 Vol.-% die Kondensation des Was-
serdampfes (Sättigungsdampfdruck psat = 15,6 bar) nicht ausgeschlossen werden, in dem sich 
dann unter hohem Druck CO2 lösen kann. Dieser Sorptionsanteil wird irrtümlicherweise eben-
falls der CO2-Sorption durch Hydrotalcit zugeschrieben, wodurch sich überhöhte CO2-
Sorptionskapazitäten ergeben. 
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Tabelle 6.5:  Experimentell und aus der Auswertung der experimentellen Versuchsplanung ermittelte  
CO2-Sorptionskapazitäten für K-dotiertes Hydrotalcit mit feuchtem Gas 
TKalz / °C TSorp / °C pSorp / bar qexp / mol/kg  qDoE / mol/kg ∆q / mol/kg 
200 200 20 0,96 0,93 -0,03 
300 200 20 1,09 1,20 0,11 
400 200 20 1,50 1,46 -0,04 
500 200 20 1,96 1,72 -0,24 
200 200 40 2,16* - - 
350 200 50 2,75 2,59 -0,16 
200 200 80 8,80* 4,77 -4,03 
400 200 80 5,43 5,30 -0,13 
500 200 80 5,25 5,56 0,31 
500 300 20 1,94 2,27 0,33 
400 300 50 2,85 3,06 0,21 
400 300 50 2,92 3,06 0,14 
400 300 50 2,89 3,06 0,17 
300 300 80 2,67* 5,17 2,50 
350 350 50 2,98 2,83 -0,15 
500 350 50 3,48 3,22 -0,26 
400 400 20 1,76 1,85 0,09 
500 400 80 5,58 5,11 -0,47 
500 500 20 1,39 1,23 -0,16 
500 500 60 2,27 - - 
500 500 80 3,52 3,82 0,33 
*
 Versuch für die Modellberechnung der statistischen Versuchsplanung nicht berücksichtigt  
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6.4.5 Differenzen aus den CO2-Sorptionskapazitäten mit feuchtem und trocke-
nem Feedgas für reines und K-dotiertes Hydrotalcit 
 
Tabelle 6.6:  Vergleich der experimentell ermittelten CO2-Sorptionskapazitäten zwischen trockenem und  
feuchtem Feedgas für reines Hydrotalcit im Temperatur- und Druckbereich zwischen 200–
500 °C und 20–80 bar 
TKalz / °C TSorp / °C pSorp / bar qtrocken / mol/kg  qfeucht / mol/kg ∆q / mol/kg 
200 200 20 0,10 0,13 0,03 
300 200 20 0,09 0,16 0,07 
400 200 20 0,73 0,96 0,23 
500 200 20 0,57 0,98 0,41 
200 200 40 0,12 0,32 0,20 
350 200 50 0,46 0,42 -0,04 
200 200 80 0,23 0,59 0,36 
400 200 80 1,11 1,64 0,53 
500 200 80 0,97 1,95 0,98 
500 300 20 0,44 0,50 0,06 
400 300 50 0,83 0,95 0,12 
400 300 50 0,87 0,93 0,06 
400 300 50 0,89 1,04 0,15 
300 300 80 0,20 0,22 0,02 
350 350 50 0,52 0,29 -0,23 
500 350 50 0,56 0,78 0,22 
400 400 20 0,62 0,51 -0,11 
500 400 80 0,61 0,92 0,31 
500 500 20 0,32 0,12 -0,20 
500 500 60 0,52 0,34 -0,18 
500 500 80 0,59 0,17 -0,42 
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Tabelle 6.7:  Vergleich der experimentell ermittelten CO2-Sorptionskapazitäten zwischen trockenem und  
feuchtem Feedgas für K-dotiertes Hydrotalcit im Temperatur- und Druckbereich zwischen  
200–500 °C und 20–80 bar 
TKalz / °C TSorp / °C pSorp / bar qtrocken / mol/kg  qfeucht / mol/kg ∆q / mol/kg 
200 200 20 0,12 0,96 0,84 
300 200 20 0,31 1,09 0,78 
400 200 20 0,49 1,5 1,01 
500 200 20 0,37 1,96 1,59 
200 200 40 0,14 2,16 2,02 
350 200 50 0,40 2,75 2,35 
200 200 80 0,26 8,8 8,54 
400 200 80 0,69 5,43 4,74 
500 200 80 0,66 5,25 4,59 
500 300 20 0,59 1,94 1,35 
400 300 50 0,87 2,85 1,98 
400 300 50 0,92 2,92 2,00 
400 300 50 0,86 2,89 2,03 
300 300 80 0,78 2,67 1,89 
350 350 50 1,18 2,98 1,80 
500 350 50 1,14 3,48 2,34 
400 400 20 1,25 1,76 0,51 
500 400 80 1,51 5,58 4,07 
500 500 20 1,07 1,39 0,32 
500 500 60 1,65 2,27 0,62 
500 500 80 1,93 3,52 1,59 
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6.5 Druckanstieg Hydrotalcit-Membranen mit zweifacher LDH-
Beschichtung 
 
 
 
(a) (b) 
  
(c) (d) 
Abbildung 6.5: Zeitlicher Druckanstieg im Permeatraum der doppelte beschichteten Hydrotalcit-Membranen 
auf γ-Al2O3-Substraten für die Prüfgase N2, CO2, CO, H2 bei konstanter Temperatur T = 25 °C 
(a), T = 200 °C (b), T = 350 °C (b), T = 500 °C (d) 
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